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Dans le contexte actuel de changement climatique et de raréfaction des ressources d’énergies 
fossiles, le développement des énergies renouvelables devient un enjeu primordial. Parmi les 
solutions existantes, la biomasse présente un intérêt considérable, car elle est abondante et ses voies 
de valorisation sont multiples. En ce qui concerne la biomasse lignocellulosique (bois, résidus 
agricoles, plantations énergétiques…), dont les quantités mobilisables sont théoriquement très 
importantes, la conversion thermochimique permet de transformer la biomasse en « énergie utile » : 
chaleur, électricité ou force motrice. Les procédés de gazéification sont les plus prometteurs à 
l’heure actuelle dans cette optique.  
Le travail réalisé dans cette thèse s’inscrit dans le cadre du projet ANR BioViVe1 (Biomasse Viticole 
pour les fours Verriers). L’objectif final de ce projet est de substituer une part du gaz naturel utilisé 
dans un four verrier par du gaz de synthèse, produit par gazéification de biomasse. La technologie de 
gazéification étagée NOTAR© de la société Xylowatt a été retenue pour cette application. 
L’optimisation du procédé et de son fonctionnement constitue un enjeu industriel majeur du projet. 
Différents types de biomasses sont valorisables dans ces réacteurs, mais à l’heure actuelle les 
plaquettes forestières représentent la matière première de référence.  
Dans ce procédé, l’étape de pyrolyse se déroule dans un réacteur à lit fixe continu séparé du reste du 
procédé. Elle joue un rôle essentiel dans la maîtrise et l’optimisation du procédé, car elle produit le 
char et les matières volatiles qui réagissent ensuite dans les zones d’oxydation et de gazéification 
pour produire le gaz de synthèse.  
La pyrolyse en lit fixe continu met en jeu de nombreux phénomènes physiques et chimiques couplés. 
Le lit de plaquettes forestières constitue un milieu poreux en écoulement, dont les propriétés 
évoluent avec l’avancement des réactions de pyrolyse. Ce milieu poreux est traversé par des gaz dont 
la composition et la température varient également le long du réacteur. Les produits de pyrolyse 
sont susceptibles de réagir entre eux au cours de leur séjour dans le réacteur. Cette configuration 
particulière n’est pas décrite dans la littérature. L’impact de la présence d’oxygène n’a a fortiori pas 
été étudié dans une telle configuration.  
L’enjeu scientifique de nos travaux est la compréhension et la description des différents phénomènes 
impliqués dans ce milieu hétérogène complexe. En particulier, la caractérisation des produits de 
pyrolyse obtenus dans des conditions opératoires représentatives du fonctionnement des réacteurs 
industriels est un objectif de cette thèse. Pour répondre à cet enjeu, nous avons réalisé des études 
expérimentales à l’échelle du laboratoire et pilote, qui ont nécessité le développement de dispositifs 
originaux et de méthodologies spécifiques.   
                                                          
1
  Le projet BioViVe (ANR-09-BIOE-01) regroupe Verallia, le CIRAD, Xylowatt, GDF-SUEZ et  le CIVC.  
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Les travaux menés dans le cadre de cette thèse sont présentés en cinq chapitres :  
- Le chapitre 1 présente le contexte et les enjeux de l’étude de la pyrolyse en lit fixe continu. 
L’intérêt de la valorisation de la biomasse dans le contexte énergétique et environnemental 
actuel est d’abord présenté. Les différentes voies de valorisation de la biomasse sont ensuite 
abordées, notamment par pyrolyse et gazéification. Enfin, le contexte de l’étude et les 
objectifs de la thèse sont détaillés.  
 
- Le chapitre 2 est une étude bibliographique de la pyrolyse de biomasse centrée sur notre 
problématique. La structure et les réactions primaires de décomposition de la biomasse 
lignocellulosique sont présentées en premier lieu. Nous abordons ensuite l’état des 
connaissances sur les réactions secondaires des vapeurs de pyrolyse en phase homogène et 
hétérogène. Nous finissons par expliquer l’influence de l’oxygène sur la pyrolyse de 
biomasse.  
 
- Le chapitre 3 est consacré à l’étude expérimentale du craquage des vapeurs de pyrolyse sur 
un lit de char au laboratoire. Le réacteur développé spécifiquement pour cette étude est 
décrit. Les résultats sont ensuite présentés en deux temps : nous avons tout d’abord étudié 
le craquage thermique (en phase gazeuse) puis le craquage en présence d’un lit de char. Ceci 
nous permet de quantifier spécifiquement l’impact du char.  
 
- Le chapitre 4 présente une étude de la pyrolyse de bois en lit fixe continu à l’échelle pilote. 
Tout d’abord, le réacteur et la méthodologie spécifiques mis au point dans ce but sont 
décrits. Une étude paramétrique présente ensuite l’influence des conditions opératoires sur 
les produits de pyrolyse en fonctionnement allothermique (en atmosphère inerte). Les 
répartitions et compositions des produits de pyrolyse ainsi déterminées constituent des 
résultats originaux.  
 
- Le chapitre 5 est consacré à l’étude de la pyrolyse de bois en fonctionnement 
autothermique. L’adaptation du pilote et de la méthodologie de travail permettant 
d’atteindre un régime stationnaire sont d’abord présentées. Les résultats expérimentaux 
sont ensuite comparés à ceux obtenus précédemment : nous en déduisons des informations 
nouvelles permettant de mieux comprendre les phénomènes impliqués par la présence 




Chapitre 1  




1 Les enjeux de la valorisation énergétique de la biomasse  
 
Le regain d’intérêt pour la valorisation énergétique de la biomasse observé depuis deux décennies 
tire son origine de plusieurs facteurs :  
- En premier lieu, la raréfaction des ressources pétrolières entraîne l’augmentation de leur 
coût et la recherche de sources d’énergie alternatives,  
- En second lieu, le changement climatique, probablement provoqué par l’augmentation 
importante du CO2 d’origine anthropique dans l’atmosphère, incite à se tourner désormais 
vers les énergies renouvelables, dont la biomasse est la composante la plus utilisée et la plus 
accessible.  
La biomasse devra répondre à une part croissante de la demande énergétique mondiale, en 
perpétuelle augmentation. Pour cela, elle peut être valorisée de diverses manières : production de 
chaleur et d’électricité (cogénération), transformation en gaz combustible et synthèse de carburants 
liquides. Ces différentes filières ouvrent des voies de recherche pour le développement et 
l’optimisation de technologies permettant de tirer le meilleur parti de cette ressource renouvelable. 
L’utilisation de la biomasse ne va cependant pas sans poser des problèmes de gestion de la 
ressource.  
 
1.1 Transition énergétique et changement climatique 
 
L’épuisement des ressources énergétiques fossiles conjugué au changement climatique perceptible 
depuis une trentaine d’années conduit la plupart des pays industrialisés à prendre des initiatives afin 
de réduire leur recours aux énergies fossiles et de limiter leur impact environnemental. Ces 
démarches se traduisent par des engagements à court et moyen termes qui résultent en un regain 
d’intérêt pour la valorisation énergétique de la biomasse.  
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1.1.1 Epuisement des ressources non-renouvelables 
 
La révolution industrielle entamée au milieu du XIXème siècle découle de la conjonction d’innovations 
technologiques et de la découverte de ressources abondantes en charbon puis en pétrole. Ces 
sources d’énergie ont été le moteur de la croissance économique et technologique mondiale depuis 
lors.  
Le pétrole, le gaz et le charbon se sont formés à partir de la décomposition de matériaux végétaux 
emprisonnés dans des couches sédimentaires plus ou moins profondes. Sous l’action des hautes 
pressions et températures y régnant, le matériel végétal s’est lentement transformé en composés 
hydrocarbonés à haute valeur calorifique. Ces énergies sont dites fossiles, car il a fallu plusieurs 
millions d’années pour qu’elles se trouvent dans la forme que nous leur connaissons.  
Il est cependant évident que ces ressources fossiles sont amenées à se tarir à plus ou moins court 
terme. Nous avons en effet consommé en 150 ans une grande partie de ces réserves facilement 
accessibles. Il y a donc de grandes chances pour que dans les années à venir se produise un pic 
pétrolier, c'est-à-dire que la production de carburants d’origine fossile arrivera à un maximum et 
commencera à décroître inexorablement.  
La date à laquelle pourrait se produire un tel pic pétrolier est sujette à controverse. En effet, le 
maintien de la production de pétrole et de gaz, voire son augmentation, sont déterminés par des 
facteurs concurrents. L’épuisement des ressources actuelles est en effet compensé par la découverte 
de nouveaux champs et par l’évolution des techniques d’extraction qui permettent de mieux tirer 
parti des champs actuellement exploités. Cette compensation reste toutefois théorique, et plusieurs 
régions pétrolifères ont déjà dépassé leur pic de production, à l’instar des Etats-Unis dont la 
production de pétrole brut conventionnel était maximale dans les années 70.  
Récemment, l’explosion de l’exploitation des ressources non conventionnelles comme les gaz et 
huiles de schistes (gas/oil shales) change la donne et ouvre de nouvelles perspectives à l’utilisation 
de ressources fossiles. L’exploitation de ces nouveaux gisements n’est cependant pas sans poser de 
sérieux problèmes environnementaux et est sujette à d’intenses polémiques. Qui plus est, ces 
ressources qualifiées de non-conventionnelles en raison des difficultés liées à leur extraction, bien 
que déclarées comme abondantes, n’en restent pas moins des ressources fossiles et sont limitées par 
définition.  
La perspective d’un pic pétrolier est renforcée par la démographie mondiale. L’augmentation 
conjuguée de la population et du niveau de vie global va résulter en un accroissement de la demande 
énergétique mondiale de plus en plus rapide (Figure 1). Cette pression croissante sur la production 
des carburants fossiles (qui représentent environ 80 % de l’énergie consommée dans le monde ces 
30 dernières années) ne fait qu’accentuer la menace d’une diminution de la production de 
ressources fossiles dans les décennies à venir.  
L’épuisement des ressources fossiles conventionnelles et les enjeux environnementaux liés aux 
ressources non-conventionnelles font donc qu’il est primordial de développer des filières de 






Figure 1 : Augmentation de la consommation énergétique globale prévue pour 2030 (en tonnes équivalent 
pétrole par habitant) 
 
1.1.2 Effet de serre et changement climatique 
 
Au-delà des enjeux économiques et géopolitiques liés à l’utilisation des ressources d’origine fossile, 
se pose la question du changement climatique lié à l’émission massive de Gaz à Effet de Serre (GES).  
Les GES absorbent et réémettent une partie du rayonnement infrarouge terrestre, modifiant ainsi les 
pertes thermiques radiatives à l’échelle planétaire. Ils ont donc un rôle essentiel dans la régulation 
du climat global et la température moyenne. Les principaux GES sont la vapeur d’eau (et les nuages) 
et le dioxyde de carbone : ils sont naturellement présents dans l’atmosphère. Le méthane et le 
protoxyde d’azote, bien qu’émis en moindre quantités, sont également des GES influents, car ils sont 
respectivement 21 et 310 fois plus actifs que le CO2 en termes d’effet de serre [1].  
La concentration en CO2 dans l’atmosphère résulte d’échanges complexes entre différents stocks de 
carbone (Figure 2). La majeure partie du carbone terrestre a été lentement stockée sous forme 
minérale : les carbonates représentent de loin la réserve de carbone la plus importante sur la 
planète. Les zones profondes des océans sont la deuxième réserve de carbone, sous forme de CO2 
dissous.  
En ce qui concerne le CO2 atmosphérique, les principaux flux sont liés aux échanges entre la 
biomasse végétale et l’atmosphère (photosynthèse, respiration) et entre les eaux de surface et 
l’atmosphère. Ces différents stocks sont globalement en équilibre car les échanges se produisent à 
court terme.  
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Figure 2 : Mécanismes d’échange de carbone entre les différents stocks [1]. Les flèches représentent les flux 
annuels de carbone sans influence anthropique (en noir) et en tenant compte de l’influence anthropique (en 
rouge), les données en rouge dans les différents stocks sont les variations estimées de chaque stock depuis le 
début de l’ère industrielle (1750) 
 
La Figure 2 permet de comprendre l’impact de l’exploitation des carburants fossiles : la combustion 
du pétrole, du gaz naturel et du charbon provoque un accroissement net du flux de carbone vers 
l’atmosphère sous forme de CO2. Ce flux en constante augmentation depuis le début du XXème siècle 
n’est pas complètement compensé par les échanges entre l’atmosphère et la biosphère ou les 
océans. La conséquence est donc un accroissement rapide de la concentration en CO2 atmosphérique 
(Figure 3).  
 





Il est maintenant généralement admis que cette augmentation de la concentration en CO2 et autres 
GES est responsable du changement climatique rapide observé depuis le milieu du XXème siècle2. Les 
conséquences de ce changement climatique sont à terme l’augmentation de la température globale 
moyenne entraînant notamment une élévation du niveau des océans et des modifications des 
climats régionaux (désertification, fonte des calottes glaciaires, augmentation des phénomènes 
climatiques extrêmes…).  
Les conséquences probables d’un tel changement climatique en termes sociologiques et 
économiques ont poussé la communauté internationale à limiter l’utilisation de sources d’énergies 
fossiles afin de limiter les émissions de gaz à effet de serre, et notamment de CO2.  
 
1.1.3 Diminution des émissions de GES et énergies renouvelables  
 
Un grand nombre de gouvernements se sont engagés à diminuer leurs émissions de GES à court et 
moyen terme. Ainsi, le protocole de Kyoto, ratifié en 1997 par 184 états et entré en vigueur en 2005 
visait à diminuer de 5,2 % les émissions de GES entre 2008 et 2012 par rapport à leur niveau de 1990. 
L’Union Européenne a par ailleurs pris des engagements plus restrictifs au travers du Paquet Energie 
Climat en 2008, visant à diminuer ces mêmes émissions de 20 % à l’horizon 2020 par rapport à celles 
de 1990.  
Plusieurs pistes sont envisageables dans ce but :  
- Augmentation de l’efficacité énergétique (notamment dans les domaines des transports et 
résidentiels),  
- Décroissance de la consommation énergétique,  
- Augmentation de la part d’utilisation des Energies Renouvelables (EnR).  
Il est probable que seule une combinaison de ces trois solutions puisse permettre de maintenir une 
offre énergétique capable de répondre au double enjeu de l’augmentation de la population mondiale 
et de la diminution de l’émission de GES.  
Une énergie est dite renouvelable quand sa consommation n’entraîne pas de diminution de la 
ressource à l’échelle humaine. Les plus développées sont la biomasse-énergie et l’énergie 
hydraulique, qui représentent environ 10 % de la production mondiale d’énergie primaire (Figure 4). 
Les énergies solaire et éolienne, bien que représentant une très faible part de l’offre globale, sont en 
pleine croissance dans les pays développés. On peut également citer la géothermie et l’énergie 
marémotrice en tant qu’EnR, bien que le développement de ces dernières soit anecdotique à l’heure 
actuelle.  
L’utilisation des EnR en remplacement des énergies fossiles est actuellement en progression dans les 
pays développés, notamment à la faveur de la mise en place de systèmes d’incitations économiques 
locaux. Le coût des EnR reste en effet encore relativement élevé devant celui des énergies fossiles, 
malgré la volatilité du prix de ces dernières.  
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Figure 4 : Production totale d’énergie primaire par type de source en Mtoe (Millions de tonnes d’équivalent 
pétrole, d’après [2]) 
 
1.2 La biomasse pour l’énergie  
 
Nous considérons par la suite sous le terme biomasse uniquement la biomasse d’origine végétale. La 
biomasse au sens large comprend également la biomasse animale, ainsi que la nécromasse 
(l’ensemble des formes de biomasse en voie de décomposition).  
La biomasse végétale se présente sous diverses formes :  
- Les cultures agricoles énergétiques : ce sont les plantes oléagineuses (riches en huiles 
végétales : colza, palme, tournesol, soja, arachide…), sucrières (betterave, canne à sucre) et 
amylacées (riches en amidon : blé, maïs, sorgho…),  
- Les résidus de l’exploitation agricole : notamment les parties des plantes ci-dessus non-
directement valorisées (bagasse, balle de riz, tourteaux d’oléagineux, pépins, coques et tiges 
diverses),  
- Le bois et les résidus de son exploitation (sciure, granulés, plaquettes forestières),  
- Les taillis à courte rotation (saule, peuplier, eucalyptus, miscanthus).  
L’utilisation de la biomasse pour produire de l’énergie revient tout de même au final à émettre du 
CO2. Cependant dans ce cas, le CO2 fait partie d’un cycle rapide d’échange entre l’atmosphère et la 
biosphère (Figure 2). Ainsi, si on considère son utilisation dans le cadre d’une exploitation agricole et 
forestière maîtrisée, la biomasse a une empreinte carbone faible, car le CO2 émis est réabsorbé par la 
biomasse au cours de sa croissance.  
Nous présentons dans les paragraphes suivants l’éventail des possibilités de valorisation de la 





1.2.1 Qu’est-ce que la biomasse et comment la valoriser en énergie ? 
 
La biomasse végétale se présente sous une grande variété de formes et peut être valorisée de 
multiples manières. On distingue trois grandes voies de valorisation (Figure 5) :  
- La voie thermochimique (ou voie sèche), qui consiste à transformer la biomasse à haute 
température, en présence ou non d’agents oxydants,  
- La voie biochimique (ou voie humide), qui consiste à transformer la biomasse par l’action de 
micro-organismes,  
- La voie physico-chimique, qui consiste à extraire les huiles contenues dans la biomasse de 
manière mécanique.  
Ces différentes voies de valorisation de la biomasse sont complémentaires car elles reposent sur 
l’utilisation de différentes ressources.  
 
Figure 5 : Les différentes voies de conversion de la biomasse (d’après [3]) 
 
Conversion physico-chimique 
L’extraction mécanique des plantes oléagineuses permet d’obtenir des huiles végétales (sous formes 
de triglycérides) avec de bons rendements. Ces huiles peuvent être utilisées telles quelles ou être 
transformées en biodiesel, un carburant liquide.  
La trans-estérification des huiles végétales avec du méthanol ou de l’éthanol permet ainsi d’obtenir 
des Esters Méthylique ou Ethylique d’Huiles Végétales respectivement (EMHV ou EEHV). Ces 
biodiesels sont des biocarburants dits de première génération.  
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Conversion biochimique 
Il existe deux sortes de valorisations biochimiques de biomasses :  
- La méthanisation permet d’obtenir du biogaz, riche en CH4 (50 à 70 %). Elle permet de traiter 
toutes sortes de résidus agricoles à forte teneur en humidité. Le biogaz peut être valorisé 
dans des centrales thermiques ou des moteurs à gaz (cogénération).  
- La fermentation alcoolique de biomasses riches en sucres ou en amidon permet d’obtenir de 
l’éthanol (ou du butanol) grâce à des traitements enzymatiques. L’éthanol peut être valorisé 
en tant que carburant ou ensuite être transformé en Ethyl-Tertio-Butyl-Ether (ETBE) : ce sont 
également des biocarburants de première génération. Cette opération peut aussi être 
réalisée à partir de toute biomasse lignocellulosique, moyennant un prétraitement 




On distingue trois grands types de valorisation thermochimique : la combustion, la pyrolyse et la 
gazéification.  
- La combustion consiste à oxyder complètement la biomasse afin de produire de la chaleur. 
Cette chaleur peut être transformée en électricité par cogénération dans des installations de 
grande taille (> 10 MWth) par l’intermédiaire d’une turbine à vapeur.  
- La pyrolyse consiste à transformer la biomasse sous l’action de la chaleur en l’absence 
d’agents oxydants. Elle permet d’obtenir des produits solides (char), liquides (bio-huiles) et 
gazeux combustibles. Ces produits peuvent être valorisés par combustion (char, gaz) ou 
transformés en carburants (bio-huiles). Les différents types de procédés de pyrolyse sont 
présentés plus loin.  
- La gazéification consiste à transformer la biomasse en un mélange de gaz combustibles 
principalement constitué de CO et H2, appelé gaz de synthèse (ou syngas). La biomasse réagit 
avec de la vapeur d’eau et/ou de l’oxygène en défaut à des températures d’environ 900°C. Le 
mélange gazeux obtenu peut avoir différentes applications, qui vont dépendre de la taille et 
du type de procédé envisagé. Il peut être brûlé dans des moteurs à gaz (cogénération), 
enrichi en hydrogène (piles à combustible), transformé en carburant de type diesel (procédé 
Fischer-Tropsch) ou en méthane (méthanation).  
 
Les biocarburants obtenus grâce aux procédés de pyrolyse et de gazéification sont dits de deuxième 
génération, car ils sont généralement issus de matériaux lignocellulosiques. Comme ils sont souvent 
issus de résidus en partie non valorisés à l’heure actuelle, ils posent moins de problèmes de 





1.2.2 Situation actuelle et potentiel de la biomasse énergie 
 
La production d’énergie à partir de biomasse représente environ 10 % de la production totale 
d’énergie primaire dans le monde : la biomasse est donc l’EnR la plus importante à l’heure actuelle 
devant l’hydro-électricité.  
Cette production est en augmentation régulière, principalement dans les pays en voie de 
développement en Afrique et Asie (Figure 6). Cette tendance n’est pas due à l’augmentation de la 
production d’agro-carburants dans les pays développés. Elle traduit le fait que dans les pays les plus 
pauvres, pour lesquels la croissance démographique est forte, plus de 50 % de l’approvisionnement 
énergétique total est assuré par la consommation de bois ou de charbon de bois pour des usages 
domestiques [4].  
Cependant, les filières de production de biocarburants de 1ère génération, ainsi que la valorisation 
des déchets agricoles et forestiers représentent un grand potentiel pour la production d’énergie 
primaire. Ces deux types de ressources pourraient représenter l’équivalent de la production actuelle 
d’énergie primaire mondiale à l’horizon 2050. Les biocarburants semblent être la filière la plus 
prometteuse en termes de potentiel énergétique [4].  
 
Figure 6 : Production d’énergie à partir de biomasse dans le monde [5] 
 
1.2.3 Ressources mobilisables et usages concurrents 
 
L’estimation précise des ressources énergétiques potentielles dans un avenir à moyen terme reste 
cependant une tâche extrêmement complexe. Plusieurs études consacrées à cette problématique 
ont permis de constater que les hypothèses de travail pour ces estimations peuvent engendrer des 
différences considérables dans les résultats obtenus. Ainsi, pour l’Europe, les estimations pour le 
potentiel des résidus forestiers varient entre 1,5 et 4 EJ/an et celui des agro-carburants de 1ère 
génération entre 2,5 et 12,5 EJ/an à l’horizon 20303 [6].  
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Ces hypothèses dépendent des scenarii envisagés pour les développements sociaux et agricoles. Ces 
tendances sont complexes à prévoir car elles dépendent de nombreux facteurs interdépendants. 
Ainsi, le développement à venir de la production de biocarburants de première génération au travers 
des cultures énergétiques dédiées (palmier à huile pour le biodiesel, canne à sucre pour l’éthanol 
notamment) dépend à la fois de :  
- La quantité de nouvelles terres arables mises à disposition,  
- La compétition entre la production à des fins énergétiques et à des fins alimentaires,  
- L’amélioration de la productivité agricole,  
- L’évolution de la consommation de viande à l’échelle mondiale (l’élevage entre en 
concurrence avec les autres productions agricoles car le bétail est un grand consommateur 
de fourrage et d’espace arable),  
- La volatilité des prix des matières premières en raison notamment de la spéculation 
financière.  
Ces différents paramètres vont avoir un poids plus ou moins important en fonction des politiques 
alimentaires et énergétiques mises en place aux échelles régionales et mondiale. Les estimations 
quant au rôle potentiel des biocarburants varient donc d’un facteur 10 entre les différentes études 
consacrées à ce sujet [6].  
En revanche, le potentiel des résidus agricoles et surtout forestiers est soumis à moins d’aléas, et la 
fourchette de valeurs obtenues est généralement plus étroite. Si ces ressources seules ne 
représentent qu’une partie du potentiel de la biomasse, leur valorisation se révèle moins 
problématique que les biocarburants de 1ère génération. En effet, ces résidus existent déjà, et la 
filière pourrait être optimisée au travers de meilleures gestions des forêts et des pratiques agricoles. 
L’exploitation des résidus de biomasse n’engendrerait donc pas de concurrences d’usages des terres 
arables et serait moins influencée par les variations des prix.   
 
2 Les procédés de pyrolyse et de gazéification de la Biomasse 
 
Les technologies matures pour la pyrolyse et la gazéification de biomasse sont présentés dans les 
paragraphes suivants. Ces deux types de procédés permettent de valoriser notamment les résidus de 
biomasse pour les transformer en d’autres vecteurs énergétiques ou pour produire de l’énergie (de 
manière décentralisée).  
 
2.1 Les procédés de pyrolyse 
 
La pyrolyse est la dégradation d’un composé hydrocarboné et de ses sous-produits sous le seul effet 
de la chaleur. Dans le cas des biomasses, et notamment du bois, les produits de la pyrolyse sont 




- Le résidu solide, appelé char, est un matériau poreux principalement constitué de carbone.  
 
- Les huiles de pyrolyse sont l’ensemble des produits condensables à température ambiante : 
elles sont constituées d’eau et d’un mélange complexe de composés organiques.  
 
- Les gaz incondensables, sont constitués principalement de CO et CO2, mais également de 
CH4, H2, et d’hydrocarbures légers.  
 
Figure 7 : Produits de la pyrolyse de biomasse 
 
Il existe une grande diversité de procédés dédiés à la pyrolyse de biomasse. Les techniques de 
carbonisation remontent à l’antiquité, mais la plupart des autres procédés actuellement étudiés ont 
été développés dans les dernières décennies.  
De nombreux types de procédés sont étudiés à l’échelle du laboratoire. On trouve dans la littérature 
des travaux sur la pyrolyse par micro-ondes, sous pression, etc. Toutes ces technologies sont encore 
peu développées et actuellement au stade de l’étude fondamentale. Nous nous intéresserons ici aux 
technologies éprouvées à l’échelle pilote.  
On peut distinguer deux grands types de réacteurs pour la pyrolyse de biomasse, fonctionnant dans 
des conditions opératoires très différentes (Tableau 1) : les réacteurs à lit fixe pour la production de 
char (carbonisation) et les réacteurs à lit fluidisés pour la production de bio-huiles (pyrolyse rapide). 
Différents types de réacteurs basés sur ces technologies et leurs caractéristiques de fonctionnement 
sont décrits de manière plus détaillée dans les paragraphes suivants.  
 
Tableau 1 : Conditions opératoires rencontrées dans différents procédés de pyrolyse 
Type de réacteur Lit fixe Lit fluidisé 
Procédé Carbonisation Pyrolyse rapide 
Taille de particules > 10 cm 1 à 2 mm 
Température de pyrolyse 400-500°C 500°C 
Temps de séjour solide > 1 h < 1 min 
Temps de séjour gaz > 2 s < 2 s 
Produit recherché Char Bio-huiles 
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D’autres types de réacteurs ont été développés pour la pyrolyse de déchets et/ou de biomasse 
(déchets ménagers ou industriels, boues de station d’épuration, etc.). Une technologie intéressante 
dans cette optique est la pyrolyse lente en four rotatif. Ces fours peuvent être chauffés grâce à la 
combustion des produits gazeux de pyrolyse par double-enveloppe. Le char ainsi produit peut être 
ensuite valorisé en tant que combustible. Les procédés Thide et WGT ont ainsi donné lieu à des 
installations de démonstration [7]. Une unité de démonstration de la technologie de pyrolyse à cône 
rotatif existe également, théoriquement capable d’atteindre de hauts rendements en bio-huiles à 
partir de biomasse.  
 
2.1.1 Les réacteurs à lit fixe : production de charbon de bois 
 
La technique de carbonisation du bois en meules est connue depuis l’antiquité et est encore 
pratiquée de nos jours. Le charbon ainsi produit est souvent l’unique source d’énergie disponible 
dans les zones urbaines de nombreux pays africains en voie de développement [8]. La production de 
charbon de bois pour usage domestique représente actuellement le plus important débouché de la 
conversion thermochimique de biomasse. Une autre application importante est la production de 
charbon pour l’industrie sidérurgique [9], notamment au Brésil [10].  
La Figure 8 illustre le principe de fonctionnement d’une meule traditionnelle. La chaleur nécessaire à 
la pyrolyse du bois entassé provient d’une combustion partielle de la charge in situ. La combustion 
doit être surveillée pour éviter son emballement afin de ne pas trop consommer de bois ; l’apport 
d’air peut être limité en modifiant les entrées d’air situées à la base de la meule. La meule est 
généralement recouverte de paille et de terre, et la pyrolyse peut durer de 6 à 24 heures selon la 
taille et l’agencement de la meule. L’objectif d’une telle configuration est de provoquer une chauffe 
lente du bois, afin de maximiser le rendement en charbon.  
 
 





Les procédés industriels actuels pour la production de charbon de bois reposent souvent sur le même 
principe. Des morceaux de bois de grande taille sont placés dans des fours hermétiques, et la chaleur 
nécessaire à leur pyrolyse est fournie par une combustion partielle du bois ou des vapeurs et des gaz 
de pyrolyse produits dans un autre four. Ces fours fonctionnent souvent en batch, mais on rencontre 
des procédés continus basés sur des lits fixes comme celui développé par la société Bordet (Figure 9). 
Cependant, les procédés industriels existants sont assez variés, et peu d’informations sur leurs 
performances sont disponibles.  
 
 
Figure 9 : Schéma de principe d’un procédé de carbonisation continue autothermique (Groupe Bordet) 
 
De manière générale, les procédés industriels ainsi que les meules traditionnelles permettent 
d’atteindre des rendements en charbon de l’ordre de 30 % quand les conditions opératoires sont 
optimales [11].  
Le taux d’humidité du bois est le principal facteur pouvant influencer le rendement final en charbon 
dans ce type de procédés. Il faut en effet fournir l’énergie nécessaire à l’évaporation de l’eau 
contenue dans le bois avant que sa pyrolyse démarre. La part de bois devant être brulée sera donc 
proportionnelle à la quantité d’eau à évaporer ; le rendement en sera diminué d’autant. On 
comprend ainsi l’intérêt de travailler avec un bois le plus sec possible dans ce type de réacteurs.  
Les conditions opératoires dans les réacteurs de carbonisation en lit fixe sont en général assez mal 
maîtrisées, ce qui aboutit à des rendements et des qualités de char assez variables. De plus, 
l’intégration énergétique de ces procédés est parfois négligée, et une grande partie des gaz et 
vapeurs produits est incinérée sans être valorisée.  
 
2.1.2 Les réacteurs à lit fluidisé : production de bio-huiles 
 
Les réacteurs à lit fluidisé sont employés dans les procédés de pyrolyse rapide. Le but de ces 
procédés est de maximiser la production de condensables, alors appelés bio-huiles. A l’opposé des 
réacteurs de carbonisation, la vitesse de chauffe est maximisée et les temps de séjour des solides et 
des vapeurs sont faibles. Ces réacteurs permettent d’obtenir des rendements en condensables de 
l’ordre de 70 à 80 % de la biomasse sèche entrante [12].  
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Des particules de faible taille, généralement inférieure à 2 mm, sont employées afin de compenser la 
faible conductivité thermique du bois et permettent d’atteindre des vitesses de chauffe élevées. La 
production de vapeurs condensables est ainsi favorisée. De plus, afin d’éviter les réactions 
secondaires des vapeurs formées susceptibles de diminuer leur rendement massique, les gaz sont 
rapidement séparés du résidu solide.  
Les bio-huiles ainsi obtenues sont un liquide visqueux et sombre, constitué d’un grand nombre de 
composés oxygénés divers. L’utilisation directe de ces bio-huiles est délicate en raison de leurs 
caractéristiques physico-chimiques : entre autres, leur viscosité est élevée, leur pH relativement 
acide (2,5) et leur teneur en solide (0,1 % de char) les rendent trop corrosives pour une valorisation 
directe en moteurs à combustion interne. De plus, leur pouvoir calorifique moyen (17 MJ/kg) est 
inférieur à celui des liquides combustibles conventionnels en raison d’une teneur en eau pouvant 
être élevée (10 à 30 % en masse selon les biomasses et les procédés) [12].  
Les bio-huiles nécessitent donc un raffinage complexe afin de pouvoir être utilisées comme 
carburant liquide ou comme source de composés chimiques à haute valeur ajoutée. Cet upgrading 
constitue aujourd’hui un des principaux verrous technologiques au développement de la production 
des bio-huiles.  
Plusieurs types de réacteurs permettent de travailler selon les conditions opératoires exposées ci-
dessus. Ils sont très bien décrits dans une récente revue bibliographique de Bridgewater [12]. Pour 
mémoire, on cite ici les concepts des réacteurs les plus performants et aboutis :  
- Les lits fluidisés « simples » (BFB pour Bubbling Fluidized Bed), avec notamment plusieurs 
unités d’une capacité allant jusqu’à 200 t/j construites au Canada (Dynamotive).  
- Les lits fluidisés circulants (CFB pour Circulating Fluidized Bed), avec des unités 
opérationnelles jusqu’à 2000 kg/h aux Etats-Unis et Canada (Ensyn)  
Un exemple schématique de réacteur CFB est illustré en Figure 10. La présence d’une unité de 
combustion du char résiduel permet de rendre le procédé autothermique.  
 
 




Le principal inconvénient de ces réacteurs à lits fluidisés est que la biomasse entrante doit avoir une 
granulométrie très faible, de l’ordre du mm. Ceci implique des étapes de séchage et broyage très 
énergivores, diminuant l’efficacité globale du procédé.  
 
2.2 Les procédés de gazéification 
 
La gazéification de biomasse est un processus complexe qui peut être décomposé en trois étapes, 
successives ou parallèles selon les technologies considérées :  
- Une étape de pyrolyse générant des matières volatiles et du char riche en carbone,  
- Une étape d’oxydation et/ou de craquage et reformage des matières volatiles,  
- Une étape de gazéification du char, qui comprend des réactions hétérogènes du carbone 
avec des gaz oxydants décrites dans les équations 1 à 3.  
𝐶(𝑠) + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂 +  𝐻2   Réaction de vapo-gazéification    Équation 1 




 𝑂2  → 𝐶𝑂   Combustion partielle     Équation 3 
 
A l’instar des procédés de pyrolyse, les procédés de gazéification de biomasse peuvent être 
regroupés en 3 grandes catégories : les procédés à lit fixe, à lit fluidisé et à lit entraîné (Tableau 2).  
 
Tableau 2 : Conditions opératoires rencontrées dans différents procédés de pyrolyse 
Type de réacteur Lit fixe Lit fluidisé Flux entraîné 
Puissance < 5 MWth > 10 MWth > 20 MWth 
Taille de particules > 1 cm 1 à 2 mm < 1 mm 
Température 900°C 800-900°C > 1200°C 
Temps de séjour solide > 1 h < 1 min < 1 s 
Temps de séjour gaz > 2 s < 2 s < 1 s 
Application Cogénération Cogénération, méthanation Méthanation, FT, Hydrogène 
 
2.2.1 Les réacteurs à lit fixe 
 
Il existe plusieurs types de réacteurs à lits fixes : on distingue les réacteurs à contre-courant, à co-
courant, ou encore les réacteurs étagés. Ce type de réacteurs, limité en puissance, est plutôt destiné 
à des applications de cogénération décentralisée.  
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Réacteurs à contre-courant 
Les réacteurs à contre-courant sont les plus simples de conception et d’exploitation. La biomasse est 
alimentée en haut du réacteur et s’écoule par gravité alors que de l’air est alimentée par le bas 
(Figure 11). De bas en haut, on rencontre :  
- une zone d’oxydation du char résiduel, où de hautes températures sont atteintes,  
- une zone de réduction du char, dans laquelle le gaz de synthèse est produit à haute 
température,  
- une zone de pyrolyse, où la biomasse sèche est chauffée par les gaz chauds provenant du bas 
du réacteur,  
- une zone de séchage.  
Ce type de réacteur a un fonctionnement assez souple, et permet de travailler avec des biomasses 
très humides notamment. Il présente en revanche l’inconvénient de produire un gaz de synthèse à 
haute teneur en goudrons, de l’ordre de 100 g/Nm3, car les gaz issus de la pyrolyse ne traversent pas 
de zone à haute température. La valorisation du gaz de synthèse par cogénération nécessite donc 
des traitements des gaz complexes et couteux.  
 
 
Figure 11 : Schéma de principe d’un réacteur de gazéification à lit fixe contre-courant 
 
Réacteurs à co-courant 
Dans les réacteurs à co-courant, on rencontre les mêmes zones principales, mais leur architecture est 
différente (Figure 12). L’air étant injecté dans la partie médiane du réacteur (ou parfois en haut) et 
circulant vers le bas, la zone d’oxydation se situe entre la zone de pyrolyse et celle de réduction du 
char. Une grande partie des goudrons est ainsi craquée ou oxydée dans cette zone de hautes 
températures, et le gaz de synthèse sortant par le bas du réacteur est bien plus propre qu’en contre-




Ce type de réacteur est toutefois moins souple que le précédent, notamment en termes de taux 
d’humidité de la biomasse entrante et de scale-up.  
 
Figure 12 : Schéma de principe d’un réacteur de gazéification à lit fixe à co-courant 
 
La présence d’une zone d’étranglement au niveau de l’injection d’air permet d’optimiser le craquage 
des matières volatiles. Les teneurs en goudrons restent cependant problématiques pour une 
valorisation directe du gaz de synthèse.  
 
Réacteurs étagés 
Ce type de réacteurs repose sur le principe des réacteurs à co-courant. Cependant, la séparation 
physique des zones de pyrolyse et de gazéification permet de réaliser l’oxydation des matières 
volatiles en phase homogène de manière bien plus efficace. Ces réacteurs permettent d’obtenir des 
teneurs en goudrons inférieures à 20 mg/Nm3 dans le gaz de synthèse en sortie. Ils sont donc 
particulièrement intéressants pour des applications de valorisation de biomasse par cogénération.  
La société Xylowatt a développé avec succès un réacteur de ce type constitué de deux lits fixes 
continus. Il sera décrit plus loin car nos travaux concernent ce type de réacteur.  
 
2.2.2 Les réacteurs à lit fluidisé 
 
Les réacteurs à lit fluidisé sont de conception et d’opération plus complexes. De plus, ils nécessitent 
des prétraitements coûteux de la biomasse (séchage, broyage) et des post-traitements du gaz de 
synthèse. Ils sont donc plus adaptés pour des installations de grande puissance, pour lesquelles les 
coûts d’installation et opérationnels sont plus facilement amortis.  
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Dans ce type de réacteur, la biomasse est injectée dans un lit constitué d’un média fluidisé par de 
l’air et/ou de la vapeur d’eau (Figure 13). Le média fluidisant, généralement du sable, sert également 
de caloporteur et favorise les échanges thermiques avec la biomasse, d’où des vitesses de réaction 
plus élevées. Les différents types de réactions (pyrolyse, oxydation, gazéification) se déroulent en 
parallèle dans le réacteur. Les températures sont généralement comprises autour de 850 à 900°C afin 
d’éviter des problèmes d’attrition du média fluidisant et de fusion des cendres.  
L’absence de zone localisée de hautes températures résulte en un moins bon craquage des 
goudrons : les réacteurs à lit fluidisé nécessitent donc la présence d’unités complexes de traitement 
des goudrons en aval.  
 
Figure 13 : Schéma de principe d’un réacteur de gazéification à lit fluidisé circulant 
 
Différents designs sont à l’étude, la plupart reposant sur le principe d’un lit circulant : les particules 
entraînées hors du réacteur sont séparées des gaz dans un cyclone et renvoyées dans le lit, ce qui 
permet d’atteindre de meilleurs taux de conversion.  
On peut par ailleurs citer le concept de FICFB (Fast Internal Circulating Fluidized Bed), dans lequel les 
particules de char non converties sont oxydées dans un réacteur séparé. Le média fluidisant est alors 
chauffé par cette oxydation et réinjecté dans le réacteur fluidisé, ce qui améliore le bilan thermique 





2.2.3 Les réacteurs à flux entraîné 
 
Dans ce type de procédé, la biomasse (ou le charbon minéral) est injectée avec de l’air ou de la 
vapeur d’eau dans un réacteur sous pression à très haute température (> 1200°C). Les conditions 
opératoires garantissent la production d’un gaz de synthèse propre avec de très bons rendements.  
Les réacteurs à flux entraîné sont destinés à des installations de grande échelle en raison des coûts 
de construction et d’exploitation très élevés (pression > 20 bars, températures > 1200°C).  
 
3 Cadre et positionnement de la thèse 
 
Cette thèse s’inscrit dans le cadre du projet ANR BioViVe (Biomasse Viticole pour les fours à Verre). 
Ce projet a pour objectif la substitution d’une partie du gaz naturel utilisé dans un four verrier par du 
gaz de synthèse issu d’un réacteur de gazéification étagée.  
 
3.1 Le projet BIOVIVE 
 
Les fours verriers fonctionnent généralement au gaz naturel ou au fioul lourd. La consommation 
actuelle dépend du type de four, de sa taille, de son ancienneté, du taux de calcin (verre concassé 
recyclé) et du type de produit fabriqué : elle va d’environ 1 kWh/kg de verre pour les fours à verre 
creux d’emballage à plus de 1,5 kWh/kg pour le verre plat.  
En France la production de verre dépasse les 5,6 millions de tonnes et se répartit entre verre creux 
mécanique et verre technique, verre plat, et laine et fil de verre. Le verre d'emballage représente à 
lui seul 3,6 millions de tonnes. Ainsi, en France, la consommation énergétique annuelle des fours  
pour la production de verre d’emballage uniquement peut être estimée proche de 3,6 millions de 
MWh.  
Dans ce contexte, la substitution des combustibles fossiles utilisés dans les fours verriers par un gaz 
de synthèse constitue une des voies d'avenir de réduction effective des émissions de gaz à effet de 
serre pour la filière verre. L’ambition du projet BioViVe est à terme de substituer, par un gaz de 
synthèse issu de gazéification de biomasse, jusqu’à 50 % de la consommation de combustible du four 
verrier de l’usine Verallia de Oiry, en région Champagne.  
Les températures requises pour la fusion du verre (environ 1500°C) impliquent que les combustibles 
utilisés permettent d’atteindre des températures de flamme élevées. Le gaz produit dans les 
réacteurs de gazéification à l’air est pauvre (PCI d’environ 5 MJ/Nm3), ce qui constitue une limite 
pour cette application. Ainsi, l’alimentation du procédé à l’oxygène est une voie de développement 
envisagée dans le cadre du projet, afin d’accroitre le pouvoir calorifique du gaz de synthèse en 
évitant sa dilution dans l’azote de l’air.  
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3.2 Le procédé de gazéification étagée NOTAR© 
 
La technologie de gazéification étagée a été retenue pour ce projet car elle offre l'avantage de 
produire un gaz propre, pratiquement exempt de goudrons et permet de s'affranchir d'un traitement 
complexe et coûteux du gaz de synthèse avant utilisation.  
A l’heure actuelle, le procédé NOTAR© est le seul type de réacteur de gazéification étagée ayant 
connu un succès commercial. La conception de ce réacteur étagé, illustré en Figure 14, permet 
d’obtenir des teneurs en goudrons très faibles en sortie (< 20 mg/Nm3), pour des puissances de 1 à 2 
MWth. Ce réacteur a été conçu à l’origine pour des applications de cogénération.  
 




Contrairement aux autres technologies de gazéification présentées plus haut (cf. 2.2), la conception 
étagée de ce réacteur permet de séparer physiquement les différentes étapes de la gazéification :  
- La pyrolyse se déroule dans un premier réacteur à lit fixe continu, à une température 
d’environ 500°C,   
- Les matières volatiles de pyrolyse sont oxydées/craquées en phase homogène dans une zone 
de combustion à des températures d’environ 1200°C,  
- La gazéification du char se déroule dans un second réacteur en aval de la zone de 
combustion, à une température d’attaque d’environ 1000°C. Le gaz de synthèse sort du 




Le découplage des différentes étapes de la gazéification permet d’atteindre des températures 
élevées dans la zone d’oxydation homogène, qui favorisent les réactions d’oxydation et de craquage 
des goudrons.  
 
3.3 Enjeux industriels et positionnement de la thèse 
 
3.3.1 Développement de la gazéification étagée 
 
A l’heure actuelle, le procédé de gazéification étagé est opéré avec succès pour des applications de 
cogénération, avec des plaquettes forestières répondant à un cahier des charges strict. 
L’élargissement du domaine de la gazéification étagée à d’autres applications et biomasses est un 
enjeu industriel majeur pour le développement du procédé, qui nécessite de lever des verrous 
technologiques. Ces verrous sont notamment liés à la qualité du gaz de synthèse et au 
comportement thermochimique et mécanique des biomasses.  
Le développement et l’optimisation du procédé de gazéification étagée implique donc une démarche 
de recherche à deux niveaux :  
- La réalisation d’essais à l’échelle industrielle, afin d’évaluer la faisabilité technologique et 
économique des pistes envisagées. Ainsi, des essais sont réalisés sur un pilote étagé de 200 
kWth à l’Université Catholique de Louvain-la-Neuve en Belgique et sur une installation 
industrielle de 1,2 MWth dans le cadre du projet BioViVe.  
- Des travaux de recherche en amont, afin d’améliorer la compréhension des mécanismes 
impliqués dans les différentes étapes du procédé. Cette démarche nécessite la mise au point 
d’outils expérimentaux et numériques pour prévoir et optimiser les performances des 
réacteurs industriels.  
Les travaux menés dans le cadre de cette thèse se situent dans le deuxième niveau de cette 
démarche.  
 
3.3.2 Positionnement de la thèse 
 
Cette thèse s’inscrit dans le projet scientifique du CIRAD : l’équipe Biomasse-Energie étudie les 
réacteurs à lit fixe depuis plus de 10 ans. Par le passé, des outils expérimentaux et numériques ont 
été développés au CIRAD dans le but d’étudier l’étape de gazéification du char en lit fixe continu. Ce 
sujet de recherche a fait l’objet de trois thèses depuis 2003 [13-15]. Un des résultats a été la mise au 
point d’un réacteur fonctionnant en lit fixe continu et permettant une grande maîtrise des conditions 
opératoires.  
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La description complète d’un réacteur de gazéification étagée implique nécessairement l’étude des 
deux autres principales étapes du procédé :  
- La pyrolyse en lit fixe continu,  
- L’oxydation des matières volatiles en phase gazeuse.  
L’étape d’oxydation des matières volatiles est très importante dans un tel procédé car elle fournit les 
réactifs (CO2 et H2O) et l’énergie nécessaire aux réactions endothermiques de gazéification se 
produisant dans le lit fixe en aval. Il est cependant indispensable d’acquérir en premier lieu une 
bonne connaissance de l’étape de pyrolyse en lit fixe continu, et notamment des produits qui en sont 
issus. Ils constituent en effet les réactifs pour l’étape d’oxydation : leurs rendements et compositions 
vont avoir un impact sur l’ensemble du procédé étagé.  
Nous avons donc décidé de centrer nos travaux sur l’étude de la pyrolyse de bois en lit fixe continu à 
co-courant, qui constitue une étape nécessaire vers une meilleure compréhension du procédé étagé. 
Au-delà de l’optimisation du procédé étagé, l’étude de la pyrolyse en lit fixe continu est aussi 
d’intérêt pour les procédés de gazéification à lit fixe mono-étagés (cf. 2.2.1) ainsi que dans le 
domaine de la carbonisation.  
 
3.4 Enjeux scientifiques et objectifs de la thèse  
 
La pyrolyse en lit fixe continu met en jeu de nombreux phénomènes physiques et chimiques couplés. 
Le lit de plaquettes forestières constitue un milieu poreux en écoulement, dont les propriétés 
évoluent avec l’avancement des réactions de pyrolyse. Ce milieu poreux est traversé par des gaz dont 
la composition et la température varient également le long du réacteur. Les produits de pyrolyse 
sont susceptibles de réagir entre eux au cours de leur séjour dans le réacteur. Des couplages forts 
entre les phénomènes de transfert de matière et de chaleur ainsi que les réactions chimiques 
rendent la prédiction du comportement des réacteurs complexe.  
A l’heure actuelle, les études concernant la pyrolyse de biomasse ne permettent pas de décrire avec 
précision les produits en sortie d’un réacteur à lit fixe continu. Cette configuration peu étudiée est 
rendue encore plus complexe de par la présence d’air dans le cas du procédé NOTAR.  
Ainsi, les réactions secondaires des matières volatiles issues de la pyrolyse au contact d’un lit de char 
sont très peu décrites dans la littérature. Le rôle catalytique du char sur le craquage de composés 
organiques est pourtant avéré dans diverses conditions opératoires. Il est donc important d’étudier 
cette problématique dans des conditions représentatives d’un réacteur industriel.  
Par ailleurs, l’énergie nécessaire aux réactions de pyrolyse est apportée de différentes manières 
suivant le type de procédé auquel on s’intéresse. Dans le cas de la gazéification étagée, de l’air est 
injecté dans le réacteur, provoquant une combustion partielle de la charge. Si on considère un 
réacteur de gazéification à contre-courant en revanche, l’apport de chaleur est dû uniquement à la 
convection par des gaz chauds. L’influence de ces différents modes de fonctionnement sur les 
produits en sortie de réacteur est une autre problématique inhérente à l’étude de la pyrolyse en lit 




Ces deux problématiques (réactions secondaires hétérogènes et rôle de l‘oxygène) ne sont que très 
peu étudiées dans la littérature scientifique, en dépit de leur importance pour la modélisation et le 
dimensionnement des procédés de gazéification [16, 17]. L’objectif de nos travaux est donc de 
contribuer à une meilleure description de la pyrolyse en lit fixe continu, en particulier au travers de :  
- L’étude des réactions secondaires des matières volatiles issues de la pyrolyse de bois sur un 
lit de char,  
- La caractérisation des produits de pyrolyse en sortie d’un réacteur à lit fixe continu en 
fonction des conditions opératoires (température de pyrolyse, temps de séjour),  
- La description de l’impact de la présence d’air sur le comportement du réacteur et sur les 
produits de pyrolyse en lit fixe continu.  
Pour répondre à ces objectifs, nous avons réalisé plusieurs études expérimentales, à l’échelle du 
laboratoire et à l’échelle pilote. Au laboratoire, le développement et la mise au point d’un montage 
expérimental nous a permis d’étudier séparément les contributions du craquage homogène et 
hétérogène des produits gazeux de la pyrolyse, en travaillant avec ou sans lit de char dans des 
conditions opératoires comparables. A l’échelle pilote, l’adaptation du réacteur à lit fixe continu pour 
réaliser la pyrolyse de plaquettes forestières a constitué un premier objectif de notre étude. La mise 
au point de méthodologies spécifiques nous a permis d’étudier les deux modes de fonctionnement : 
allothermique et autothermique.  
  
  









La pyrolyse est la dégradation d’un composé hydrocarboné et de ses sous-produits sous le seul effet 
de la chaleur. Dans le cas des biomasses, et notamment du bois, les produits de la pyrolyse sont 
nombreux et peuvent être regroupés en trois phases : solide, liquide et gazeuse (cf. Chapitre 1, 
Figure 7).  
La pyrolyse met en jeu un ensemble de réactions successives et/ou concurrentes :  
- La pyrolyse dite primaire est la décomposition des constituants du bois à l’échelle 
moléculaire. Elle produit un résidu solide, le char, ainsi qu’un ensemble de matières volatiles 
comprenant des vapeurs condensables et des gaz légers.  
- Les vapeurs  sont susceptibles de subir des réactions secondaires de plusieurs types. Sous 
l’effet de la chaleur, des réactions en phase homogène se produisent : on parle de craquage 
thermique si l’atmosphère est inerte et de reformage si l’atmosphère est oxydante (présence 
de vapeur d’eau ou d’oxygène). La production de molécules plus légères et de gaz 
incondensables résulte de ces réactions.  
- Par ailleurs, dans le cas d’un contact avec une surface solide, les vapeurs de pyrolyse peuvent 
subir des réactions de craquage hétérogène, conduisant à la formation supplémentaire de 
char et à la production de gaz incondensables.  
Dans les procédés à lit fixe continu, toutes ces réactions sont susceptibles de se produire 
simultanément car les matières volatiles issues de la pyrolyse primaire traversent un lit de char à 
haute température.  
Les réactions de dégradation du bois deviennent significatives à partir de 200°C. Un apport d’énergie 
est nécessaire pour sécher le matériau de départ et l’amener à la température de pyrolyse désirée. 
C’est la principale demande énergétique du procédé, car les réactions de pyrolyse sont considérées 
comme globalement athermiques ou faiblement endothermiques. Cette énergie peut être apportée :  
- par une source extérieure, on parle alors de procédé allothermique (chauffage électrique 
externe ou préchauffage d’un gaz caloporteur par exemple).  
- par oxydation partielle de la biomasse, on parle alors de procédé autothermique.  
La présente étude bibliographique dresse un état des lieux des connaissances concernant ces 
différentes étapes qui constituent le phénomène de pyrolyse. Cette analyse est présentée en trois 
parties :  
- Description du bois et de ses constituants,  
- Caractérisation de la pyrolyse primaire du bois et des réactions secondaires des produits de 
pyrolyse,  
- Influence de la présence d’air sur les réactions de pyrolyse.  
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1 Le bois, une biomasse lignocellulosique 
 
A l’instar de nombreux matériaux d’origine végétale, le bois est composé principalement d’un 
mélange de Cellulose, Hémicellulose et Lignine (CHL).  La structure anatomique du bois et les 
caractéristiques des CHL sont décrites dans les paragraphes suivants.  
 
1.1 Structure des matériaux lignocellulosiques 
 
Les CHL sont les constituants des parois cellulaires des biomasses végétales, et représentent environ 
95 % du poids des plantes sèches.  
Les compositions moyennes en cellulose, hémicellulose et lignine des deux grandes familles de bois, 
les résineux (bois doux) et les feuillus (bois durs), ainsi que d’autres biomasses sont présentées dans 
le Tableau 3. Si les différentes essences de bois ont des compositions relativement proches, ce n’est 
pas le cas des résidus agricoles, dont les teneurs en cellulose et lignine peuvent varier fortement en 
fonction de leur rôle physiologique dans les plantes.  
 
Tableau 3 : Compositions moyennes massiques de bois de feuillus et de résineux [18] et d’autres biomasses 
Constituant Résineux Feuillus Graines de grenade [19] Epis de maïs [20] 
Cellulose 42 +/- 2 % 45 +/- 2 % 27 % 51 % 
Hémicellulose 27 +/- 2 % 30 +/- 5 % 25 % 31 % 
Lignine 28 +/- 3 % 20 +/- 4 % 40 % 15 % 
 
La structure anatomique du bois est très complexe (Figure 15) et a fait l’objet de nombreuses études. 
Grossièrement, la cellulose est organisée en microfibrilles cristallines longitudinales et entourée 
d’hémicelluloses avec lesquelles elle interagit ; la lignine occupe le reste de l’espace constituant le 
squelette des parois cellulaires du bois. La cellulose confère de bonnes propriétés mécaniques 
longitudinales au bois ; l’hémicellulose et la lignine servent de barrière chimique et biologique, en 
plus d’apporter une résistance radiale aux fibres de bois.  
En ce qui concerne les résidus agricoles, les compositions en CHL sont plus variables car ils 
correspondent souvent à des parties spécifiques d’une plante. Par exemple les tiges et pailles sont 
souvent constituées d’une majorité d’hémicellulose+cellulose, ce qui leur confère une bonne 
souplesse, et de 5-15% de minéraux [21]. En revanche, les résidus tels que les enveloppes dures de 
fruits (macadamia, noix de coco) ou la cosse du riz comprennent souvent 30 à 40% de lignine, et 
jusqu’à 70% dans le cas de la noix de pécan [22], ce qui confère une grande résistance mécanique à 





Figure 15 : Structure anatomique schématique du bois (d’après Harrington, 1998) 
 
Les matériaux lignocellulosiques contiennent également des composés organiques volatils nommés 
extractibles, ainsi que de minéraux. Les proportions de ces composés sont elles aussi très variables 
suivant la partie de la plante considérée. Dans le cas du bois, les extractibles représentent 
généralement de l’ordre de 5% de la matière sèche et les minéraux environ 1%. Les composés 
extractibles sont un ensemble de molécules complexes, solubles dans divers solvants, et conférant 
certaines caractéristiques physiques ou biologiques au bois (acides, phénols, terpènes, résines ou 
bien alcaloïdes par exemple). On les retrouve surtout chez les conifères. Les principaux minéraux 
rencontrés sont des alcalins : Ca, K, Si et Mg. Leur composition précise varie grandement d’une 
espèce à l’autre.  
 
1.2 Les constituants du bois 
 
Les CHL ont des structures moléculaires très différentes qui leur confèrent leurs propriétés physiques 
et biologiques particulières. Ces structures très différentes vont se traduire par des comportements 




La cellulose est le constituant de la biomasse le mieux connu : sa structure simple et ses nombreuses 
utilisations industrielles font qu’elle a été beaucoup étudiée.  
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C’est un polymère de D-glucose, dont les monomères sont reliés entre eux par des liaisons β-(1-4)-
glucosidiques (Figure 16). Il présente un haut degré de polymérisation (jusqu’à 10 000 unités de 
glucose) ainsi que de fortes interactions dues aux nombreuses liaisons hydrogène intra- et 
intermoléculaires : ces caractéristiques lui confèrent une bonne stabilité thermique et mécanique 
[23].  
 




Les hémicelluloses regroupent un ensemble de polymères ramifiés composés de sucres divers (Figure 
17), et présentant une grande variabilité naturelle.  
 
 
Figure 17 : Principaux sucres rencontrés dans les hémicelluloses 
 
Leur structure exacte ne peut pas être définie car trop complexe et dépendante de la nature de la 
biomasse étudiée ainsi que de leur rôle physiologique. En effet, les hémicelluloses n’ont pas les 
mêmes composants principaux selon leur position dans la structure cellulaire de la biomasse 
considérée. Chez les résineux, elle est composée majoritairement de motifs de type 
galactoglucomannane, alors que chez les feuillus elle prend plutôt la forme d’arabinoglucoronxylanes 
[23]. Dans les deux cas, il s’agit de polymères constitués d’hexoses et de pentoses, ramifiés et 
comportant de nombreux groupements acétyl-. Le degré de polymérisation des hémicelluloses est 
faible (100 à 200). Les hémicelluloses sont généralement étudiées sous forme de xylane, un composé 






Les lignines, à l’instar des hémicelluloses, sont un ensemble de polymères complexes et mal définis. 
Leurs compositions sont dépendantes des espèces et des conditions environnementales régnant lors 
de la croissance de la plante. Il est donc difficile de trouver sur un produit représentatif des lignines 
de différentes espèces de biomasse. La Figure 18 présente un exemple de structure possible de 
lignine naturelle. Il est difficile de bien représenter la lignine, car pour pouvoir l’isoler du reste de la 
plante, il faut passer par des étapes destructrices de sa structure (hydrolyse acide par exemple).  
 
Figure 18 : Exemple de structure de lignine naturelle (d’après Adler, 1977) 
 
Malgré sa complexité apparente, la lignine est principalement composée de trois monomères 
aromatiques hydroxylés semblables (Figure 19). Dans le cas des bois doux (conifères par exemple), 














Figure 19 : Principaux monomères de la lignine (alcools sinapylique, coniférylique et p-coumarylique) 
 
Au regard des structures des CHL, on comprend que leurs compositions élémentaires respectives 
diffèrent : la cellulose et l’hémicellulose ont des ratios massiques O/C > 1 alors que pour les 
différents types de lignine, O/C varie autour de 0,5. La lignine présente donc un pouvoir calorifique 
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plus élevé que les deux autres polymères. Ces différences de structure moléculaire vont également 
se traduire par des différences lors de leurs décompositions respectives.  
 
1.3 La pyrolyse : décomposition thermique des biomasses lignocellulosiques 
 
La pyrolyse d’une biomasse peut être considérée comme la somme de deux types de réactions : la 
pyrolyse primaire et les réactions secondaires des matières volatiles.  
- La pyrolyse primaire est l’ensemble des réactions de décomposition de la matrice solide sous 
l’effet de la chaleur. Elle se caractérise par une perte de masse du solide. Les biomasses 
lignocellulosiques étant constituées d’un ensemble complexe de polymères, elles subissent 
des réactions de plusieurs types conduisant à l’émission de composés organiques 
(dépolymérisation par rupture de liaisons C-C ou C-O) et de gaz légers (par déshydratation, 
décarboxylation ou décarbonylation). Le solide résiduel est une matrice poreuse riche en 
carbone. La pyrolyse primaire est aussi appelée dévolatilisation.  
- Les réactions secondaires des matières volatiles sont l’ensemble des réactions que subissent 
les composés organiques issus de la pyrolyse primaire. Elles peuvent se produire en phase 
gazeuse (réactions homogènes) ou au contact d’un solide (réactions hétérogènes). Elles 
peuvent conduire à une modification importante de la composition des produits de la 
pyrolyse primaire.  
Dans cette étude bibliographique, nous allons analyser séparément les connaissances rassemblées 
pour l’étude de la pyrolyse primaire et des réactions secondaires des matières volatiles.  
 
2 La pyrolyse primaire de biomasses lignocellulosiques 
 
La pyrolyse primaire peut s’étudier selon une approche globale, en considérant la biomasse comme 
un seul composé homogène. On peut aussi considérer qu’une biomasse se comporte comme la 
somme de ses constituants moléculaires, les CHL. Nous allons comparer les principaux apports de ces 
deux approches pour la compréhension des mécanismes de la pyrolyse primaire des biomasses 
lignocellulosiques.  
 
2.1 Etude globale 
 
Mesure de la cinétique de pyrolyse 
La cinétique de pyrolyse primaire d’une biomasse est par définition la vitesse de perte de masse de 
cette biomasse. De nombreuses études ont visé à déterminer la cinétique intrinsèque de la pyrolyse, 




transfert de matière et de chaleur. Ces études sont généralement réalisées dans des réacteurs 
d’Analyse Thermo-Gravimétrique (ATG).  
Ce type d’installation présente les caractéristiques suivantes :  
- Mesure de la perte de masse de très faibles quantités d’échantillon (< 10 mg), afin d’éviter à 
la fois les gradients de température et les réactions secondaires  dans l’échantillon.  
- Vitesses de montée en température faibles (< 10 K/min), afin d’éviter les gradients de 
températures dans l’échantillon.  
- Présence d’un balayage de gaz inerte afin d’évacuer les produits de pyrolyse dès leur 
production.  
L’échantillon, broyé et de masse très faible, forme une couche mince dans un creuset en matériau 
inerte, lui-même dans un réacteur chauffé extérieurement. L’évolution de sa masse est enregistrée 
au moyen d’une balance dont la précision atteint couramment 1 à 10 ng. La vitesse de perte de 
masse est également utilisée pour caractériser la décomposition des biomasses lignocellulosiques : 
on parle alors d’ATD pour Analyse Thermo-gravimétrique Différentielle. Le bois et la majorité des 
biomasses se décomposent principalement dans une plage de température comprise entre 250 et 
500°C : la perte de masse est rapide dans cet intervalle de température, un pic caractéristique est 
observé en ATD.  
 
Figure 20 : Courbes ATG/ATD de différents conifères en chauffe lente (5°C/min) d’après [25] 
 
Modélisation de la cinétique de pyrolyse 
La cinétique de pyrolyse du bois est souvent modélisée en considérant une seule réaction de 
dégradation donnant 3 produits. Cette approche simple permet d’intégrer la cinétique dans des 
modèles plus complexes prenant en compte les transferts de matière et de chaleur dans les 
particules, voire dans les réacteurs. Dans ces cas, elle est souvent décrite par :  
𝑑𝑚
𝑑𝑡
= −𝑘 ∗ (𝑚(𝑡) − 𝑚∞)
𝑛        Équation 4 
où k (s-1.kg-n+1) est la constante cinétique de la réaction, m(t) et m∞ (kg) la masse d’échantillon à 
l’instant t et la masse finale respectivement et n l’ordre de la réaction (souvent considéré égal à 1).  
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La constante de réaction s’exprime généralement selon une loi d’Arrhenius dépendante de la 
température :  




)         Équation 5 
Avec k0 (s
-1.kg-n+1) le facteur pré-exponentiel, Ea (kJ.mol-1) l’énergie d’activation, R (kJ.mol-1.K-1) la 
constante des gaz parfaits et T (K) la température.  
Cependant, les paramètres cinétiques ainsi déterminés sont difficiles à exploiter ou même à 
comparer. En effet, les conditions opératoires et le type de biomasse choisie sont autant d’éléments 
qui diffèrent d’une étude à l’autre et vont influer sur les couples k0/ Ea déterminés.  
Ainsi, de nombreux auteurs se sont penchés sur des modélisations plus complexes, mettant en jeu 
plusieurs réactions parallèles et/ou en série ayant chacune une cinétique décrite par l’équation 4 
[16]. Ces différentes réactions sont associées aux décompositions respectives des constituants CHL 
de la biomasse, comme nous le verrons plus bas. Ces modèles cinétiques plus poussés permettent de 
mieux prédire les temps de réactions et les températures de décomposition que les modèles simples 
à une seule réaction [26].  
 
Produits de pyrolyse primaire 
L’étude des produits issus des réactions primaires de décomposition des biomasses est complexe, en 
raison notamment de la réactivité de ces produits. Pour s’affranchir de la présence des réactions 
secondaires, qui se produisent au sein même des particules à des températures de l’ordre de 400°C 
[27], il est nécessaire de travailler avec des quantités d’échantillons très faibles. Les matières volatiles 
produites sont donc difficiles à analyser et quantifier, d’autant plus qu’elles sont souvent très diluées 
par les gaz vecteurs.  
Différents types de réacteurs ont été développés dans le but de caractériser les produits des 
réactions primaires. Par exemple, des installations d’ATG peuvent être suivies d’analyseurs tels que 
des spectromètres de masse ou des spectromètres à infrarouge afin d’analyser les produits de la 
décomposition d’un échantillon en ligne. Ces techniques présentent des limites car ces appareils ne 
permettent de quantifier qu’un nombre limité de produits, principalement les gaz les plus légers.  
En revanche, de nombreuses études ont pour objectif de déterminer les mécanismes et les produits 
de décomposition des CHL. Cette approche peut apporter un certain nombre d’informations quant 
aux produits de la pyrolyse primaire du bois.  
 
2.2 Etude détaillée de la pyrolyse des CHL 
 
Nous avons pu voir qu’il est très difficile d’étudier la pyrolyse primaire du bois, tant sur les aspects 
cinétique que sur la nature des produits formés. Dans cette partie, nous allons faire le point sur les 







Un exemple d’ATG/ATD des CHL est illustré en Figure 21 : les trois polymères ont été portés à 900°C à 
une vitesse de 10°C/min séparément. Ces 3 composés modèles ont des caractéristiques de 
décomposition bien distinctes.  
 
Figure 21 : ATG (pertes de masse) et ATD (vitesses de perte de masse) des composants de la biomasse [28] 
 
Hémicellulose 
La majeure partie de la perte de masse se produit entre 220 et 320°C. La perte de masse est ensuite 
très lente mais continue jusqu’à 900°C. Le résidu solide est de l’ordre de 30 % à 500°C et 20 % à 
900°C sur base sèche (b.s.) [28, 29].  
 
Lignine 
La décomposition de ce polymère commence dès 200 à 250°C. Dans les conditions opératoires 
usuelles de DTG, on n’observe quasiment pas de pic de décomposition et la vitesse de décomposition 
reste faible tout au long de la plage de température considérée. Le résidu solide est donc important, 
de l’ordre de 60 % à 500°C et 45 % à 900°C (b.s.) pour la lignine alcaline étudiée en Figure 21. 
Cependant, il est important de remarquer que différents types de lignine sont étudiées dans la 
littérature, correspondant à différentes méthodes d’extractions (lignine alcaline, lignine de Klason, 
de Willstäter etc.). Ces produits ont des propriétés variables, et en particulier le rendement en 
char peut varier entre 22 et 45 % à 900°C selon le type de lignine considéré [30].  
 
Cellulose 
Sa décomposition se produit principalement entre 310 et 400°C [28, 29], et produit de 5 à 10 % de 
résidu solide à 900°C (b.s.) [29, 31]. La cellulose est considérée comme le constituant du bois le plus 
stable thermiquement, car sa décomposition commence à la température la plus élevée.  
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Additivité des cinétiques 
Ces différences de stabilités thermiques s’expliquent par les différences de composition de ces 
polymères. La cellulose étant un polymère linéaire constitué d’un seul monomère, sa décomposition 
ne met en jeu qu’un nombre réduit de réaction, d’où une plage de température de décomposition 
restreinte. La lignine et l’hémicellulose sont des polymères ramifiés complexes constitués de 
nombreux monomères différents. Un grand nombre de réactions se produisent sur une plage de 
températures plus large que pour la cellulose.  
Ces différentes réactivités se retrouvent lors de la décomposition d’échantillons de bois, à des 
vitesses de chauffe suffisamment lentes. De nombreuses études en DTG ont mis en évidence que 
plusieurs pics de décomposition se chevauchent entre 200 et 500°C. Ces différents pics sont 
généralement attribués aux décompositions des CHL, comme illustré en Figure 22.  
 
 
Figure 22 : DTG d’un échantillon de hêtre (cercles) et modélisation par la DTG des CHL isolés (courbes) [25] 
 
En effet, si l’on considère que chaque constituant se décompose en suivant une cinétique simple 
comme celle décrite précédemment (équation 4), il est possible de modéliser la décomposition 
d’échantillons de bois. En connaissant leurs teneurs en CHL et les paramètres cinétiques propres à 
chaque constituant, de nombreuses études ont montré qu’il est possible d’obtenir une bonne 
adéquation entre les données expérimentales et les prédictions de ces modèles [25, 26, 32-36].  
Cependant, cette approche a ses limites. Pour des biomasses dont les compositions s’éloignent de 
celles rencontrées dans les bois couramment étudiés, les paramètres cinétiques déterminés pour les 
composés modèles ne sont pas satisfaisants et doivent être adaptés. Ainsi dans [37], l’énergie 
d’activation du composant théorique cellulose est ajustée entre 130 et 200 kJ/mol et celle de 
l’hémicellulose entre 95 et 160 kJ/mol selon le type de résidu agricole étudié. Ces ajustements 
permettent de calculer des pertes de masses en très bonne adéquation avec les données 




On peut en conclure que la cinétique de pyrolyse pour la plupart des biomasses lignocellulosiques est 
le reflet de celle de ses composants. Cependant, la variabilité naturelle de ces constituants évoquée 
au § 1.2 implique des réactivités différentes. Il paraît donc délicat de se baser sur un seul jeu de 
paramètres cinétiques de composés théoriques pour modéliser la cinétique de pyrolyse primaire de 
n’importe quelle biomasse lignocellulosique.  
 
2.2.2 Produits de décomposition des CHL 
 
Cellulose 
Différentes réactions de décomposition de la cellulose peuvent se produire en fonction de la 
température :  
- A basse température (< 300°C), des réactions de déshydratation et décarboxylation 
intramoléculaire se produisent majoritairement. Ces réactions entraînent la formation d’eau et de 
dioxyde de carbone. Elles sont également responsables de la formation d’un résidu carboné solide, 
les chaînes polymériques résultantes étant plus stables thermiquement que la cellulose [38].  
- Au-delà de 300°C, des réactions de dépolymérisation se produisent. La rupture des liaisons acétal 
entre les unités de cellobiose résulte en la formation de dérivés sucrés, dont le représentant principal 
est le lévoglucosane [38].  
Les cinétiques des réactions se produisant à basse température sont très lentes, ce qui explique le 
faible résidu solide généralement observé dans la plupart des études sur la pyrolyse de cellulose.  
La pyrolyse primaire de cellulose produit donc principalement des huiles condensables et de l’eau à 
hauteur de 80 % [20]. Le résidu solide est inférieur à 10 % au-delà de 400°C ; le reste est constitué de 
gaz incondensables, principalement du CO2 et du CO [28]. Plusieurs auteurs ont également mis en 
évidence l’existence d’une compétition entre la production de lévoglucosane et de glycolaldéhyde 
pour des températures de pyrolyse supérieures à 400°C [38, 39].  
A noter que ces réactions formant le lévoglucosane et d’autres dérivés en C5-C6 à haut point 
d’ébullition sont endothermiques [40]. La décomposition de la cellulose est souvent considérée 
comme responsable de l’endothermicité globale de la pyrolyse de bois. Cependant, cette 
endothermicité pourrait être liée principalement à la vaporisation des huiles formées seulement [41].  
 
Hémicellulose 
Le résidu solide issu de la pyrolyse de xylane à 500°C est d’environ 30 % de la masse initiale. Le 
principal produit condensable formé est l’eau à hauteur de 30 %. Les gaz incondensables, constitués 
surtout de CO et CO2 représentent jusqu’à 30 % de la masse initiale de l’échantillon [20]. Les autres 
composés condensables résultant de la pyrolyse primaire sont des organiques légers, dont les plus 





Le résidu solide compte pour plus de la moitié des produits de décomposition de la lignine. Les 
principaux produits volatils sont l’eau et le dioxyde de carbone [20].  
La pyrolyse de la lignine produit une grande variété de composés organiques aromatiques. Si la 
lignine alcaline, principalement composée d’unités coniféryliques, se décompose majoritairement en 
guaïacol [42], la décomposition de la lignine naturelle produit un grand nombre d’autres composés : 
des dérivés du guaïacol (issus de l’alcool coniférylique), du phénol (alcool p-coumarylique) et du 
syringol (alcool sinapylique), mais aussi du benzène et des furanes.  
 
Le Tableau 4 synthétise les caractéristiques de la décomposition de ces trois polymères. On peut en 
déduire des grandes tendances quant aux produits de décomposition d’une biomasse 
lignocellulosique. Une biomasse riche en cellulose, telle que des résidus agricoles de type paille ou 
tiges, va produire principalement des huiles à travers des réactions endothermiques. Une plus 
grande proportion de lignine et d’hémicellulose résultera en un meilleur rendement en char et gaz 
permanents à travers des réactions globalement exothermiques [22].  
 















Hémicellulose 25-35 % 
H2O (++) 
Acide acétique, acétol, sucres (+) 
CO2, CH4 (++) 
CO (+) 
Exothermique 
Lignine 35-45 % 
H2O (++) 





2.2.3 Additivité des CHL lors de la pyrolyse 
 
Contrairement à ce qui est observé pour les cinétiques de pyrolyse primaire, il n’est pas possible de 
prédire les produits de la pyrolyse d’un mélange CHL par une simple règle d’additivité se basant sur 
le comportement des composés séparés. En couplant un spectromètre de masse (MS) à un réacteur 
d’ATG, il est possible d’analyser en ligne les produits légers générés par les réactions de pyrolyse 
primaire de biomasse ou de ses constituants [20]. Cette technique, appelée TG-MS, permet de 
quantifier les produits de pyrolyse les plus légers (H2O, CO2, CO, CH4 et H2) malgré les faibles 
quantités d’échantillons utilisés dans une ATG.  
Des interactions importantes entre les constituants de la biomasse se produisent lorsqu’ils sont 
pyrolysés en mélanges, comme illustré en Figure 23. La production d’huiles (Tar) n’augmente pas de 
manière linéaire avec la proportion de cellulose, lorsque celle-ci est mélangée à la lignine. Elle reste 




la lignine. De plus, la lignine et la cellulose en mélanges produisent plus d’eau, de CO et de CO2 que 
lorsqu’ils sont étudiés séparément. De même, les mélanges de xylane et cellulose ne se comportent 
pas comme la somme de ces composés pris séparément. Dans ce cas aussi, la production d’huiles est 
inhibée au profit de celle d’eau. Cependant ces interactions apparaissent moins importantes que 
celles entre cellulose et lignine d’après la Figure 23.  
 
 
Figure 23 : Principaux produits de la pyrolyse de mélanges artificiels de (a) lignine et cellulose et (b) xylane et 
cellulose, déterminés par TG-MS [20] 
 
Pour un mélange CHL proche de la composition d’une biomasse réelle, ces mêmes interactions se 
produisent et résultent en une diminution d’un facteur 20 de la production de lévoglucosane et une 
augmentation de celle de CO et CO2 [43]. Il semble donc qu’en présence de lignine et 
d’hémicellulose, les réactions de dépolymérisation de la cellulose soient moins prépondérantes que 
lors de sa pyrolyse seule. Ces interactions entre les trois constituants résultent également en une 
production accrue de glycolaldéhyde aux dépends de celle de lévoglucosane : ce phénomène est le 
signe de la présence de réactions secondaires, le glycolaldéhyde étant un produit de décomposition 
du lévoglucosane [33].  
De telles interactions ont également été mises en évidence à plus grande échelle. Lors de la pyrolyse 
de mélanges cellulose-lignine et cellulose-xylane à haute température (> 800°C) en réacteur à flux 
entraîné, la production de CO2 est jusqu’à 50 % plus élevée que celle observées pour les composés 
isolés [31]. Il apparaît donc que les produits de la pyrolyse primaire d’une biomasse ne sont pas 
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simplement la somme de ceux de ses constituants, quelle que soit l’échelle à laquelle se place 
l’observateur. On ne peut donc pas envisager un modèle généraliste de pyrolyse primaire de 
biomasse lignocellulosique basé sur le comportement individuel de ses constituants.  
 
3 Les réactions secondaires des produits de pyrolyse 
 
L’étude de la pyrolyse de bois en lit fixe continu nécessite une meilleure connaissance des matières 
volatiles produites et de leur réactivité. En effet, les vapeurs de pyrolyse sont susceptibles de réagir 
en phase homogène dès 500°C, et la présence de char à haute température peut avoir un effet 
catalytique sur la conversion des vapeurs. Par la suite, nous allons passer en revue les études et les 
données pertinentes concernant le craquage ou le reformage des vapeurs, dans des conditions 
opératoires représentatives de celles rencontrés dans des procédés de pyrolyse ou carbonisation en 
lit fixe.  
 
 
Figure 24 : Schéma global des réactions de pyrolyse 
 
La Figure 24 synthétise l’ensemble des réactions secondaires susceptibles de se produire dans un 
réacteur à lit fixe. Elles sont regroupées en deux familles :  
- les réactions homogènes, qui se produisent en phase gazeuse. On parle de craquage 
thermique en atmosphère inerte, et de réformage quand les matières volatiles 
réagissent avec la vapeur d’eau ou l’oxygène de l’air.  





3.1 Les réactions homogènes : craquage thermique et réformage 
 
Les réactions secondaires des vapeurs de pyrolyse en phase homogène ont fait l’objet de 
nombreuses études. Il est bien connu que des réactions de craquage thermique se produisent dès 
500°C et influent de manière importante la répartition des produits de pyrolyse. Ces réactions ont 
généralement pour conséquence de diminuer la production d’huiles de pyrolyse au profit de celle de 
gaz légers. En conséquence, un maximum de production d’huiles est souvent observé aux alentours 
de 500°C lors d’expériences en pyrolyse rapide (Figure 25).  
La présence d’air ou de vapeur d’eau dans l’atmosphère de pyrolyse peut également favoriser les 
réactions de réformage des vapeurs de pyrolyse.  
 
 
Figure 25 : Rendement massique en huiles de pyrolyse pour différentes biomasses vs. température de 
pyrolyse [44] 
 
3.1.1 Cinétique des réactions de craquage thermique 
 
La cinétique du craquage des vapeurs de pyrolyse en phase homogène a été beaucoup étudiée. En 
général, des vapeurs de pyrolyse de biomasse sont générées dans un premier réacteur, puis dirigées 
dans un second réacteur où la température et le temps de séjour sont contrôlés.  
En raison de la grande variété des produits gazeux de pyrolyse, la description des réactions 
secondaires est complexe. Une manière d’aborder cette problématique est de raisonner sur la 
quantité de vapeurs condensables. Les auteurs de ces études considèrent donc généralement un 
schéma réactionnel simple constitué d’une ou deux réactions (Figure 26). La réaction 2 produisant 
des goudrons réfractaires est rarement prise en compte [45, 46] : elle représente le fait qu’un partie 




Figure 26 : Schéma réactionnel du craquage homogène des vapeurs de pyrolyse 
 
La plupart des auteurs considèrent cependant une loi cinétique dépendant de la concentration totale 
en vapeurs en entrée du réacteur de craquage (réaction 1 uniquement).  
Les réactions de craquage sont donc regroupées en une seule réaction de premier ordre par rapport 
à la concentration en vapeurs :  
𝑑𝜌𝑣
𝑑𝑡
=  −𝑘 × 𝜌𝑣(𝑡)         Équation 6 
Avec 𝜌𝑣(𝑡) (kg.m
-3) la concentration en vapeurs à l’instant t et k (s-1) la constante cinétique de la 
réaction. Elle est exprimée selon une loi d’Arrhenius.  
L’avancement des réactions de craquage est généralement estimé en comparant les rendements en 
huiles ou en gaz incondensables avant et après craquage. Les deux méthodes sont équivalentes si on 
ne considère que la réaction 1 dans le schéma illustré en Figure 26. Les valeurs des paramètres 
cinétiques déterminées dans la littérature sont résumées dans le Tableau 5 avec les conditions 
opératoires correspondantes. Nous avons sélectionné des résultats pour lesquels les conditions 
opératoires et les biomasses sont d’intérêt dans le cadre de nos travaux.  
 
Tableau 5 : Conditions opératoires et paramètres cinétiques déterminés pour le craquage des vapeurs de 

































































































 : lit fluidisé bouillonnant (Bubbling fluidized bed, BFB) ; 
b
 : lit fluidisé (Fluidized Bed, FB) ; 
c
 : combustible 
dérivé de déchets (Refuse-Derived Fuel, RDF) ; 
d
 : ordures ménagères (Municipal Solid Waste, MSW) ; 
e 
: 




Globalement, les valeurs des k0 et Ea sont proches entre les différentes études rassemblées dans le 
Tableau 5. L’énergie d’activation est souvent proche de 100 kJ/mol et le facteur pré-exponentiel 
compris entre 104 et 5.106 s-1 dans la première partie du tableau. Les résultats des trois dernières 
études citées s’éloignent cependant de ces valeurs. Les travaux de Morf  sont les seuls de cette liste 
non exhaustive à s’être déroulés en régime stationnaire, c’est-à-dire avec une production continue et 
constante de vapeurs de pyrolyse [51]. Dans les travaux de Fagbemi, les calculs déterminant le taux 
de conversion expérimental diffèrent des autres études [52]. Les résultats de Baumlin ont été 
obtenus dans un Réacteur Parfaitement Agité (RPA) dont le fonctionnement est nettement différent 
des autres réacteurs concernés ici, généralement modélisés comme un Réacteur Piston (RP) [53].  
Ces différences dans les paramètres cinétiques ont des conséquences importantes sur les prédictions 
des cinétiques de conversion des vapeurs. Une énergie d’activation plus faible va induire une 
réactivité plus élevée à température donnée. Les paramètres cinétiques déterminés par Boroson, 
Morf et Baumlin ont été utilisés pour simuler la conversion théorique des vapeurs de pyrolyse en 
fonction de leur temps de séjour, à deux températures de craquage (500 et 700°C). En considérant 
un modèle cinétique tel que décrit plus haut, ces diverses valeurs de k0 et Ea résultent en des 
différences marquées en termes de vitesse de conversion, comme illustré en Figure 27. Il convient de 
préciser que ces résultats ont été obtenus dans des conditions opératoires très différentes. De plus, 
dans le cas de Morf et Baumlin, la plage des temps de séjour des vapeurs était faible (0,2 - 0,5 s).  
 
 
Figure 27 : Taux de conversion théoriques des vapeurs de pyrolyse en fonction du temps de séjour pour 
différents paramètres cinétiques (déterminés dans [45, 51, 53, 54]) pour des températures de craquage de 
500°C (gauche) et 700°C (droite) 
 
3.1.2 Produits des réactions de craquage thermique 
 
Le craquage thermique des vapeurs de pyrolyse résulte en une diminution globale de la quantité de 
composés condensables au profit des gaz légers. Il s’accompagne également d’une modification de la 
composition de ces condensables.  
Par exemple, les dérivés du guaïacol, produits principalement par la décomposition de la lignine, sont 
susceptibles d’évoluer en dérivés du catéchol ou du phénol, plus légers, sous l’effet de la chaleur. Ce 











































condensables [55]. Le lévoglucosane, principal produit de décomposition de la cellulose, est craqué 
en formaldéhyde et en CO notamment [56].  
L’ensemble de ces réactions influence donc le poids moléculaire moyen des huiles de pyrolyse. Ceci 
est illustré dans les travaux de Boroson : les vapeurs primaires produites dans son dispositif 
expérimental ont un poids moléculaire moyen de 640 g.mol-1, alors que pour une conversion de 80 % 
par craquage, celui des vapeurs résiduelles diminue jusqu’à environ 450 g.mol-1 [45].  
Evans et Milne [57] ont caractérisé ce phénomène en proposant une classification des vapeurs 
organiques condensables en trois catégories :  
- Les goudrons primaires sont les produits de la pyrolyse primaire, un ensemble complexe de 
composés organiques oxygénés. On y retrouve des acides carboxyliques, des aldéhydes et des 
cétones, des sucres, des furanes ou encore des dérivés du guaïacol.  
- Les goudrons secondaires deviennent majoritaires au-delà de 650°C, ils sont principalement 
représentés par la famille des phénols et les hydrocarbures mono-aromatiques (benzène, toluène, 
xylène).  
- Les goudrons tertiaires apparaissent au-delà de 800°C et deviennent majoritaires après 900°C. Il 
s’agit principalement d’hydrocarbures aromatiques polycycliques (HAP) comme le napthalène ou le 
pyrène, et de composés aromatiques alkylés (indène, méthylnaphtalène, fluorène). Ces composés 
ont des points de rosée très élevés et posent des problèmes de condensation et d’accumulation dans 
les procédés avals. Ils sont réfractaires, et donc difficile à détruire lorsqu’ils se sont formés, même à 
des températures supérieures à 1000°C [58].  
Evans et Milne ont montré que le craquage thermique se traduit par une diminution globale des 
goudrons primaires au profit des secondaires et des tertiaires avec l’augmentation de la 
température. L’importance relative de ces classes de goudrons dans les condensables en fonction de 
la température de craquage à laquelle ils sont exposés est illustrée en Figure 28.  
 
 
Figure 28 : Composition relative des huiles de pyrolyse par classes de goudrons en fonction de la 





Les gaz légers produits par les réactions de craquage des vapeurs de pyrolyse sont, d’après Boroson 
et al. [45], principalement constitués de CO, représentant plus de 2/3 en masse des vapeurs 
craquées, suivi de CO2 et de CH4. Cependant, pour Baumlin, Fagbemi ou encore Morf, le CO2 n’est pas 
un produit révélateur du craquage des vapeurs (Figure 29).  
 
 
Figure 29 : Production de gaz vs. température de craquage des vapeurs de pyrolyse (d’après [51]) 
 
3.1.3 Réformage à l’oxygène et à la vapeur d’eau 
 
La décomposition des vapeurs de pyrolyse en présence d’agents oxydants tels que l’oxygène ou la 
vapeur d’eau est souvent appelée reformage. Ce terme fait allusion à la pétrochimie, où le vapo-
reformage et le reformage à l’air permettent d’obtenir de grandes quantités de dihydrogène à partir 
du méthane. Le reformage s’apparente donc aux réactions de craquage thermique : il résulte en une 
diminution de la quantité de vapeurs condensables au profit des gaz légers.  
 
Influence de l’oxygène 
La présence d’oxygène contribue globalement à diminuer les quantités de vapeurs de pyrolyse entre 
700 et 1000°C. Cependant, pour de faibles débits d’air, Chen et al. [59] ont montré que l’influence de 
l’oxygène était négligeable devant celle de la température. Notamment, plus aucune différence n’est 
observée à 1000°C avec ou sans ajout d’oxygène dilué à 1 %.  
En revanche, en augmentant le ratio air/biomasse, le rôle de l’oxygène sur la conversion des vapeurs 
devient nettement plus important. D’après Su et al. [60] la destruction des huiles de pyrolyse est 
supérieure à 90 % à partir d’un Equivalence Ratio4 (ER) de 0,15 dans la zone de craquage, pour un 
temps de séjour de 0,2 s.  
                                                          
4
  L’ER, est défini comme le rapport entre le débit d’air nécessaire pour oxyder totalement un composé 
organique et le débit d’air effectivement injecté.  
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Le reformage à l’air semble être plus efficace sur les goudrons primaires que sur les composés 
aromatiques. L’augmentation de l’ER favorise la production de H2 et de CO, signe que la présence 
d’oxygène induit aussi des réactions de craquage [60]. Cependant, au-delà d’un certain ER, la 
production de gaz combustible diminue, en raison des réactions d’oxydation. En fonction des 
conditions opératoires, la présence d’oxygène pourra donc favoriser le craquage des vapeurs de 
pyrolyse ou l’oxydation des gaz légers [58].  
La plupart des études dans ce domaine sont toutefois menées dans des conditions opératoires 
sévères : à notre connaissance, il n’existe pas de données concernant le réformage à l’air des vapeurs 
de pyrolyse en dessous de 900°C.  
 
Influence de la vapeur d’eau 
La vapeur d’eau, bien que moins réactive que l’oxygène à température équivalente, joue également 
un rôle dans le craquage des vapeurs de pyrolyse. Pour des températures de 600 à 800°C dans un 
four à chute, Zhang et al. ont montré que les quantités d’huiles de pyrolyse récupérées sont 
respectivement 10 et 5 % inférieures en présence 1,6 kg de vapeur d’eau par kg de biomasse [58].  
Il est intéressant de noter que la vapeur d’eau aurait un rôle opposé lors de la pyrolyse primaire de 
particules de biomasse ou de charbon minéral. Les composés très réactifs formés lors de la pyrolyse 
primaire à l’intérieur des particules seraient plus stables en présence de vapeur d’eau. Cela résulte 
en des rendements en char moins élevés, et des huiles de pyrolyse à plus forte teneur en oxygène, 
avec des fractions hydrosolubles plus importantes. La vapeur d’eau peut donc inhiber les réactions 
secondaires à l’intérieur des particules dans certaines conditions opératoires [61, 62]. Cet effet est 
particulièrement observable dans des configurations de pyrolyse en chauffe lente, pour lesquelles les 
vapeurs de pyrolyse et d’eau sont évacuées du réacteur avant de subir des réactions de craquage 
thermique dû aux hautes températures.  
 
3.2 Les réactions de craquage hétérogène : activité catalytique du char 
 
La catalyse hétérogène permet d’accélérer un grand nombre de réactions : leurs cinétiques vont être 
augmentées sans que les produits n’en soient affectés. De manière générale, un catalyseur solide 
interagit avec un réactif selon les deux mécanismes successifs suivants :  
- La physisorption : le réactif, en phase fluide, est adsorbé à la surface du catalyseur solide. La 
liaison entre le réactif et le solide est faible (forces de Van der Walls). Ce phénomène est 
favorisé par l’existence de grandes surfaces spécifiques et d’une porosité importante. C’est le 
cas par exemple des zéolites, qui peuvent servir de tamis moléculaire (séparation de 
composés légers).  
- La chimisorption : le réactif réagit avec le catalyseur pour former des liaisons covalentes. 
Cette étape permet de créer des complexes entre des sites actifs de surface et des molécules 




des métaux à la surface des catalyseurs. Les pots d’échappement catalytiques fonctionnent 
sur ce principe (réduction de NOx en N2 dans les gaz d’échappement).  
Le char présente souvent une activité catalytique, notamment les chars issus de biomasses 
lignocellulosiques car ils présentent en général une porosité importante (> 0,5) et des surfaces 
spécifiques élevées (> 100 m²/g). La porosité des chars s’explique par la grande quantité de matières 
volatiles évacuées au cours de la pyrolyse et les différences de comportement entre les CHL : la 
cellulose ne laisse quasiment pas de résidu solide lors de sa décomposition alors que la lignine 
produit beaucoup de char. Comme ces deux constituants sont étroitement liés dans la biomasse, il en 
résulte un solide avec une porosité importante. De plus, cette porosité est constituée en grande 
partie de micropores et de mésopores, d’où une surface spécifique généralement élevée.  
Les chars de biomasse sont donc des matériaux intéressants de part leurs propriétés d’adsorbants 
(physisorption). L’activation du char à l’air ou à la vapeur d’eau permet d’augmenter la surface 
spécifique et la porosité, afin d’améliorer leurs propriétés de physisorption. On parle alors de 
charbons actifs, qui peuvent être utilisés en tant que tamis moléculaires dans des procédés de 
séparation des gaz ou pour le piégeage des COV dans les fluides par exemple [63, 64].  
Les chars de biomasse sont également très intéressants en tant que catalyseurs de craquage, car bien 
moins cher que les catalyseurs au fer ou au nickel couramment utilisés en industrie. Leur activité 
catalytique sur la conversion du méthane ou de HAP est intensément étudiée, mais les mécanismes 
de chimisorption en jeu ne sont pas encore bien compris. L’activité catalytique serait liée à la 
présence de sites actifs oxygénés à la surface des chars [65, 66] : il semble que la décomposition 
thermique de ces sites entraîne l’apparition d’atomes de carbone insaturés en surface du char [67].  
Le craquage de composés carbonés à la surface du char a pour conséquence la déposition de 
carbone, ou coke, dans les pores sièges de ces réactions. Ce phénomène résulte en une désactivation 
du char, c'est-à-dire une baisse de son activité catalytique, en raison de la diminution du volume 
poreux accessible aux réactifs.  
Nous nous intéresserons par la suite aux travaux menés sur l’activité catalytique du char pour le 
craquage des vapeurs condensables issues de la pyrolyse de biomasse.  
 
3.2.1 Craquage de goudrons de gazéification 
 
Le rôle catalytique du char a été étudié dans le cadre du craquage des goudrons de gazéification. Il 
pourrait constituer un catalyseur alternatif peu couteux pour la purification des gaz de synthèse.  
Dans les différents procédés de gazéification existants, des goudrons résiduels se retrouvent en plus 
ou moins grande concentration dans le gaz en sortie du réacteur. En raison des hautes températures 
régnant dans ces réacteurs, il s’agit de composés aromatiques tertiaires, réfractaires au craquage 
thermique comme nous l’avons vu précédemment. Le naphtalène est souvent étudié en tant que 
composé modèle, car c’est le composant majoritaire des HAP dans les gaz de synthèse.  
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Les études sur l’activité catalytique du char sont donc menées dans des conditions opératoires 
particulières, représentatives de celles rencontrées dans des procédés de gazéification : en 
particulier en présence de fortes concentrations de vapeur d’eau. Dans ces conditions, le char issu de 
biomasse permet réduire les concentrations en naphtalène dans le gaz de synthèse de plus de 90 % 
entre 800 et 900°C pour des temps de passage inférieurs à la seconde [68, 69].  
Dans de telles conditions opératoires, l’activité catalytique du char est notable car il subit des 
réactions de gazéification en présence de vapeur d’eau ou de CO2. Ces réactions entraînent une 
activation permanente du char de part la création de nouveaux sites actifs et en prévenant le 
bouchage des pores par cokéfaction.  
 
3.2.2 Craquage des vapeurs de pyrolyse 
 
L’influence d’un lit de char sur le craquage des vapeurs de pyrolyse a également été étudiée à des 
températures plus faibles, entre 400 et 700°C. Dans ces conditions opératoires, on se trouve en 
présence de vapeurs de pyrolyse majoritairement constituées de composés primaires et secondaires 
à des concentrations élevées.  
Peu d’études concernant cette problématique ont été menées. Nous avons rassemblé les résultats 
disponibles dans la littérature pour des configurations expérimentales d’intérêt dans notre étude 
(Tableau 6). Il s’agit de montages expérimentaux où des vapeurs de pyrolyse sont générées dans un 
réacteur en batch puis dirigées vers un lit de char préchauffé dans un réacteur tubulaire. Nous nous 
sommes restreints aux résultats obtenus pour des températures de craquage comprises entre 400 et 
600°C 5.  
 
Tableau 6 : Comparaison des effets d’un lit de char sur le craquage des vapeurs de pyrolyse tel qu’observé 
par différents auteurs (différences nettes par rapport au craquage thermique seul) 
 Boroson et al. [70] Sun et al. [71] Gilbert et al. [72] 
Température de craquage 400°C 500°C 600°C 500°C 600°C 600°C 
Vapeurs condensables -5,3 % -5,5 % -4,8 % -13 % -10 % +2 % 
Gaz permanents +2,8 % +3,4 % +3,7 % +11 % +17 % +5 % 
Gaz majoritaire CO2 CO2 / H2 CO2/CO 
Temps de passage < 0,1 s 2,2 s 11,3 s 
 
Bien que les conditions opératoires soient différentes d’une étude à l’autre, dans tous les cas l’ajout 
d’un lit de char dans la zone de craquage provoque l’augmentation de la production de gaz 
permanents, notamment de CO2. Boroson et al. [70] ainsi que Sun et al. [71] observent parallèlement 
                                                          
5
  Les auteurs ayant testé des températures supérieures à 600°C ont observé des réactions de gazéification du 
lit de char par la vapeur d’eau générée durant l’étape de pyrolyse. Les bilans de matière sur les produits en 
sortie étaient donc supérieurs à 100 % pour ces expérimentations. Les interprétations des résultats sont  plus 




une diminution de la production de condensables. Le char issu de la pyrolyse de biomasse a donc 
bien une activité catalytique sur le craquage des vapeurs condensables de pyrolyse pour des 
températures du char inférieures à 600°C. Cependant, les résultats de Gilbert et al. [72] ne sont pas 
concordants sur ce point.  
Les résultats de Sun et al. indiquent que le craquage des vapeurs est sélectif et concerne 
majoritairement les composés les plus légers produits lors de la pyrolyse primaire (acides, cétones, 
furanes). Boroson émet l’hypothèse que seule une partie des vapeurs est réactive, les composés 
aromatiques issus de la décomposition de la lignine (guaiacols). Les résultats de ce dernier sont 
cependant discutables car il n’observe pas d’augmentation de la conversion des vapeurs avec la 
température contrairement aux autres études sur le sujet.  
Il est difficile de tirer des conclusions détaillées quant à l’effet d’un lit de char sur le craquage des 
vapeurs dans cette plage de température. Les différences entre les résultats obtenus peuvent 
s’expliquer autant par les différences dans les conditions opératoires (granulométrie du char, temps 
de séjour des vapeurs) que par celles de méthodologie, notamment en ce qui concerne la 
quantification des condensables.  
 
4 Pyrolyse en présence d’oxygène 
 
Afin de mieux comprendre les différents phénomènes en jeu dans le réacteur de pyrolyse du procédé 
NOTAR© nous nous sommes intéressés dans un premier temps à l’influence de la présence d’oxygène 
sur les réactions de pyrolyse primaire. Nous dresserons ensuite l’état des connaissances sur les 
mécanismes impliqués dans la propagation de la combustion dans milieu poreux combustible, 
configuration qui se rapproche de celle que nous étudions dans nos travaux.  
 
4.1 Influence de l’oxygène sur les réactions de pyrolyse  primaire 
 
La cinétique de pyrolyse de bois en présence d’oxygène a été étudiée en ATG et DTG [73-77]. Il en 
ressort que la perte de masse des échantillons est modifiée par rapport à une pyrolyse en 
atmosphère inerte.  
En premier lieu, la perte de masse principale se produit à une température plus basse en présence 
d’oxygène (Figure 30). Ce pic situé généralement entre 350 et 400°C en DTG et attribué à la 
décomposition de la cellulose se trouve décalé vers des températures inférieures à 350°C en 
présence d’oxygène [73-75]. A noter que l’amplitude de ce décalage augmente avec la concentration 
en oxygène. La vitesse de perte de masse des échantillons est également plus importante en 
présence d’oxygène, et augmente avec la concentration de ce dernier.  
Une deuxième différence avec la pyrolyse en atmosphère inerte est l’apparition d’un deuxième pic 
de perte de masse entre 400 et 500°C. Celui-ci est logiquement attribué à la combustion du char 
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résiduel. Ici aussi, la température à laquelle la vitesse de perte de masse est maximale diminue 
quand la concentration en O2 augmente.  
Les cinétiques observées ne sont cependant pas bien modélisées par une superposition des 
cinétiques de pyrolyse des CHL et d’oxydation du char [76]. Les travaux d’Anca-Couce et al. [76] et de 
Amutio et al. [77] ont montré que la cinétique de décomposition de bois en présence d’oxygène est 
mieux représentée par un modèle intégrant en parallèle des réactions de pyrolyse des CHL et 
d’oxydation de ces mêmes CHL. Ainsi, il y aurait une compétition entre les réactions de pyrolyse et 
d’oxydation des CHL.  
La présence de réactions d’oxydation semble avérée par les mesures des enthalpies de réactions par 
calorimétrie : la pyrolyse de bois en présence d’oxygène est exothermique, avec une enthalpie de 
réaction mesurée à -6,5 kJ/g, alors que l’enthalpie de pyrolyse du bois en atmosphère inerte est 
estimée à +0,2 kJ/g dans les mêmes conditions [76]. De plus, l’augmentation de la concentration en 
oxygène dans l’atmosphère de pyrolyse entraîne l’augmentation de la production de CO2 et du ratio 
CO2/CO, ce qui confirme l’existence de réactions d’oxydation dans les réacteurs d’ATG.  
 
Figure 30 : Comparaison des courbes DTG de pyrolyse de pin en atmosphère inerte et en présence d’O2 à 
différentes concentrations dans l’azote [76] 
 
Toutefois, il n’est pas certain que les réactions d’oxydation se produisent exclusivement au niveau du 
solide. Fang et al. [74] ont obtenu des résultats similaires lors de la pyrolyse de bois sous air et sous 
azote en ATG pour différentes biomasses. Selon eux, l’augmentation de la vitesse de perte de masse 
ne serait pas liée à des réactions d’oxydation mais à un dégagement de matières volatiles plus 
rapide. Seules ces matières volatiles seraient oxydées par l’air pour des températures inférieures à 
400°C.  
Ces différentes interprétations de l’influence de l’oxygène sur les réactions de pyrolyse reflètent la 
difficulté à modéliser clairement les processus en jeu lors de la pyrolyse de biomasse. Les propriétés 
du solide qui évoluent avec la température ainsi que la présence de matières volatiles susceptibles 
d’être brulées dans le réacteur rendent très complexe l’interprétation des phénomènes impliqués 




d’oxydation, exothermiques, modifient localement la température au niveau de l’échantillon lors des 
ATG : il y aurait un couplage qui induirait un biais dans la mesure des cinétiques.  
 
4.2 Combustion en milieu poreux : reverse smoldering 
 
4.2.1 Description générale 
 
La propagation d’une zone de combustion en milieu poreux est appelée smoldering, ce qui peut se 
traduire par combustion lente. De nombreux domaines sont concernés par cette problématique : le 
smoldering entre en jeu dans l’étude de la combustion des cigarettes [78], des feux de forêts 
(combustion lente des troncs d’arbres [79]), des incendies domestiques (combustion de mousses 
polymères ou de tissus [80]), de la propagation d’incendies souterrains (mines de charbon [81], 
exploitation de schistes bitumineux [82]) ou de l’incinération de divers déchets organiques [83, 84].  
Ces configurations très différentes a priori présentent des similitudes :  
- Le combustible est solide et a une structure poreuse, 
- une zone de hautes températures dans laquelle se produisent des réactions d’oxydation 
(zone réactionnelle) se propage dans le milieu poreux.  
Le déplacement de la zone réactionnelle dans un milieu poreux dépend principalement de la montée 
en température du solide combustible et du flux d’oxygène qui y est apporté. Par exemple, la 
combustion de bois humide sera plus lente car l’eau présente doit être évaporée pour permettre la 
montée en température du solide. De plus, un flux d’air plus important peut accélérer la propagation 
de la zone réactionnelle : ainsi, une cigarette se consume plus rapidement lorsque de l’air y est 
aspiré. Ces exemples concrets permettent de comprendre que les phénomènes de transferts de 
chaleur (montée en température) et de matière (apport d’oxygène) jouent un rôle prépondérant 
dans le comportement d’une zone de combustion en milieu poreux.  
Considérons un lit fixe constitué par un solide poreux combustible dans lequel de l’air est injecté à 
une extrémité : cette configuration est représentative de divers procédés comme l’incinération de 
déchets, la combustion de cigarettes ou la combustion souterraine d’huiles de schiste par exemple. 
On parle alors de forced smoldering car l’apport du comburant est imposé et ne dépend plus de la 
convection naturelle ou de la diffusion.  
Deux configurations de forced smoldering peuvent être distinguées (Figure 31) :  
- L’air traverse la zone n’ayant pas encore réagi, on parle de reverse ou counter-current 
smoldering (ou parfois reverse combustion).  
- L’air arrive à travers la zone ayant déjà réagi avant d’atteindre la zone réactionnelle, on parle 





Figure 31 : Différence entre le reverse (haut) et le forward smoldering (bas) 
 
Dans les deux cas, une zone réactionnelle alimentée en air se déplace vers le bois (ou tout autre 
matériau combustible) n’ayant pas encore réagi. Cependant, les structures des zones réactionnelles  
(profil de températures, épaisseur) sont différentes dans les deux configurations.  
On s’intéresse par la suite seulement au reverse smoldering, qui est une configuration analogue à 
celle du pyrolyseur à lit fixe étudié dans le cadre de cette thèse.  La Figure 32 illustre les différents 
phénomènes mis en jeu dans la zone réactionnelle.  
 
 
Figure 32 : Schéma détaillé de la structure d’un front de reverse smoldering [86]
 
 
Schématiquement, cette zone réactionnelle peut être divisée en deux zones principales, séparées par 
un front de combustion (ignition front) :  
- La première, en amont du front de combustion, où le combustible solide subit une phase de 
séchage puis une phase de pyrolyse à mesure que le front de combustion se rapproche et 
que la température augmente progressivement,  
- La seconde, à partir du front de combustion, où les réactions d’oxydation du char et des 
matières volatiles se produisent lorsque la température est suffisamment élevée (500°C dans 
cet exemple) : la température du milieu augmente alors rapidement vers une valeur 




De nombreuses études ont porté sur la caractérisation du reverse smoldering et de la propagation de 
cette zone réactionnelle, principalement dans le domaine de la combustion en lit fixe de biomasses 
ou autres matériaux organiques [72, 80, 83-90]. Elles ont permis de mieux comprendre le rôle des 
phénomènes de transferts couplés au sein de la zone réactionnelle et l’influence des paramètres 
opératoires et des propriétés des matériaux.  
Un exemple de réacteur permettant d’effectuer ces études est illustré en Figure 33. Ici, un bruleur 
(pilot burner) provoque un début de combustion sur le haut du lit fixe, et de l’air est injecté par le bas 
du réacteur (primary air).  
 
 
Figure 33 : Réacteur expérimental d’étude de combustion de biomasse en lit fixe [87] 
 
De manière générale, les auteurs observent la propagation d’une zone réactionnelle le long du lit 
fixe, de la zone d’allumage vers l’injection d’air. Ceci se traduit par un pic de température passant 
successivement chaque thermocouple placé au sein du réacteur (Figure 34, jusqu’à t = 1000 s). Dans 
l’exemple illustré en Figure 34, les températures augmentent de 50 à 700°C environ de manière 
continue lors du passage du front de combustion : les zones de séchage (100°C) et de pyrolyse (300-
500°C) illustrées en Figure 32 sont d’épaisseur négligeable car on n’observe pas de palier de 
température pouvant correspondre à ces zones. Par la suite, nous assimilerons donc la propagation 
de la zone réactionnelle à celle du front de combustion caractérisé par cette hausse rapide de la 
température.  
Pour des débits d’air assez faibles, il y a formation d’un résidu carboné en aval du front de 
combustion. Si l’injection d’air est maintenue, on assiste alors à la propagation d’une nouvelle zone 
réactionnelle en sens inverse : elle correspond à la combustion du résidu carboné (Figure 34, après t 





Figure 34 : Températures lors de la propagation de la zone réactionnelle dans un lit fixe [88] 
 
Dans les travaux sur le smoldering et la combustion en lit fixe de biomasse, le régime de combustion 
est donc souvent caractérisé par ces deux paramètres mesurables : la vitesse de propagation et la 
quantité de résidu carboné. Ces deux paramètres résultent d’un ensemble de phénomènes couplés 
complexes.  
 
4.2.2 Propagation de la zone réactionnelle 
 
La propagation de la zone réactionnelle est principalement limitée par les transferts thermiques au 
sein du milieu poreux [85]. Dans une configuration de reverse smoldering, le transfert de chaleur vers 
les particules de bois se fait essentiellement par conduction et rayonnement de la zone réactionnelle. 
La conductivité thermique des matériaux étudiés et la température de la zone réactionnelle sont 
donc deux paramètres clés qui contrôlent la vitesse de propagation.  
On constate expérimentalement que la vitesse de propagation augmente avec le débit d’air [84, 86, 
89] jusqu’à une certaine valeur de ce dernier : c’est le régime de combustion riche (oxygen-limited 
combustion). Dans ce régime, une augmentation du débit d’air entraîne une élévation de la 
température de la zone réactionnelle, et donc une intensification du transfert thermique par 
rayonnement. Au-delà d’une valeur limite du débit d’air, on se trouve en régime de combustion 
pauvre (fuel-limited combustion) et la vitesse de propagation n’augmente plus avec le débit d’air. 
Pour des valeurs très importantes du débit d’air, la combustion s’arrête à cause du refroidissement 
de la zone réactionnelle. 
L’augmentation de la température de l’air injecté accélère la montée en température des particules 
en amont de la zone réactionnelle, et donc la vitesse de propagation de cette dernière [88].  
A densité apparente de lit équivalente, la vitesse de propagation est plus importante quand les 




surface/volume plus important que de grosses particules : le transfert de chaleur par conduction 
entre les particules est alors favorisé et la cinétique apparente de pyrolyse augmente.  
Indépendamment d’autres paramètres, la vitesse de propagation de la zone réactionnelle est 
inversement proportionnelle à la densité apparente du lit de biomasse [85, 87]. Pour cette raison, la 
vitesse de propagation de la zone réactionnelle est parfois exprimée en flux de matière consommée 
(en kg.m-².h-1) [90].  
Enfin, l’augmentation du taux d’humidité des particules résulte également en la diminution de la 
vitesse de propagation de la zone réactionnelle [88]. L’énergie nécessaire pour sécher les particules 
étant plus importante, la vitesse apparente de pyrolyse diminue en conséquence et la propagation 
est donc plus lente. Le corollaire de cet effet est qu’il faudra augmenter le débit d’air pour maintenir 
une vitesse de propagation constante avec une biomasse plus humide.  
 
4.2.3 Quantité de char résiduelle 
 
En régime de combustion riche, l’air injecté est entièrement consommé dans la zone réactionnelle 
[84, 89] : les réactions d’oxydation s’y produisant sont donc la seule source d’énergie provoquant sa 
propagation. La partie en aval de la zone réactionnelle, constituée d’un résidu solide carboné, est 
donc inerte dans ces conditions opératoires. Pour des débits d’air suffisamment faibles, il est prédit 
que le char formé par pyrolyse en amont de la zone réactionnelle n’est pas du tout oxydé : seuls les 
produits gazeux de pyrolyse réagiraient avec l’oxygène de l’air [84].  
Cependant, la prédiction de la quantité de résidu solide pour des conditions opératoires données est 
complexe et dépend de nombreux paramètres expérimentaux. Les études sur la combustion de 
biomasses en lit fixe permettent néanmoins de comprendre l’influence des paramètres opératoires 
sur la quantité de char résiduelle.  
D’après les travaux de Ryu et al. [87] et de Yang et al. [84], l’augmentation du débit d’air provoque 
une diminution de la quantité de char en aval de la zone réactionnelle. Cela traduit le fait que lorsque 
le débit d’air augmente, la cinétique apparente de pyrolyse n’augmente pas de manière suffisante 
pour que tout l’oxygène soit consommé par les produits gazeux de pyrolyse dans la zone 
réactionnelle. La concentration en oxygène en aval de la zone réactionnelle augmente en 
conséquence, et des réactions d’oxydation hétérogène du char se produisent.  
L’augmentation du taux d’humidité des particules résulte également en une oxydation accrue du 
char après la zone réactionnelle. Les mêmes auteurs ont une explication analogue à celle évoquée ci-
dessus : l’augmentation du taux d’humidité ralentit la pyrolyse apparente, d’où une quantité 
supérieure d’oxygène disponible en aval du front de combustion. Cet oxygène peut donc réagir en 
surface du char résiduel alors que la pyrolyse des particules n’est pas achevée [84, 87, 88].  
Enfin, toujours d’après les travaux de Ryu et al. [87], l’augmentation de la taille des particules résulte 
en une plus grande quantité de char résiduel. La vitesse de montée en température est plus faible 
pour de plus grosses particules, ce qui se traduit par un gradient de température plus faible dans la 
zone réactionnelle. En d’autres termes, la hauteur de la zone de pyrolyse est plus importante, et 
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l’oxygène est plus susceptible de réagir complètement avec les produits gazeux de pyrolyse et non 




Cette étude bibliographique a permis de dresser l’état des connaissances sur la pyrolyse du bois. 
Nous nous sommes intéressés dans un premier temps aux réactions primaires de pyrolyse, qui 
peuvent être définies comme étant les réactions de décomposition de la cellulose, de l’hémicellulose 
et de la lignine se produisant en régime chimique. La démarche de considérer une biomasse comme 
la somme de ses constituants CHL est attirante, car ces trois composés représentent plus de 95 % de 
la masse sèche d’un grand nombre de biomasses, et du bois en particulier. De plus, il est avéré que la 
cinétique de décomposition d’une biomasse est la somme des cinétiques de décomposition de ces 
trois composants.  
Cette approche souffre néanmoins de limites :  
- Si la cellulose est un polymère très bien connu, il n’en va pas de même pour l’hémicellulose 
et la lignine, dont les structures sont très complexes et variables en fonction de l’origine de la 
biomasse. Parler de composé modèle pour ces molécules est donc souvent inexact.  
- Si on s’intéresse aux produits de décomposition des CHL, il apparaît clairement des 
interactions entre ces composés. Dès lors, il n’est pas possible de prédire quels seront les 
produits de la décomposition d’une biomasse en se basant uniquement sur ses constituants 
CHL.  
La description précise de la pyrolyse primaire reste donc un défi, en raison de la complexité et de la 
variabilité du « matériau » biomasse. La variabilité naturelle des différents types de bois, ainsi que la 
diversité des procédés employés lors de ces études ne permettent pas de connaître exactement les 
produits issus des réactions primaires.  
C’est ce constat qui amène la plupart des chercheurs dans le domaine à considérer les produits de la 
pyrolyse en tant que groupes, en particulier les vapeurs condensables qui peuvent regrouper 
plusieurs centaines de composants organiques. Ces vapeurs sont souvent appelées huiles ou bio-
huiles lorsqu’elles sont condensées pour être valorisées, ou goudrons lorsqu’elles constituent des 
polluants dans les procédés, notamment de gazéification. Les réactions de craquage qui 
transforment les vapeurs primaires en goudrons tertiaires (« maturation des goudrons ») sont un 
ensemble complexe de réactions : c’est le craquage thermique.  
Ce craquage, se produisant en phase gazeuse, a été beaucoup plus étudié que les réactions 
hétérogènes des vapeurs sur un lit de char. L’activité catalytique du char est avérée à hautes 
températures (> 800°C) sur le craquage des goudrons tertiaires. Cependant, il existe très peu 
d’études concernant le craquage des vapeurs primaires à des températures inférieures à 700°C : 
nous n’avons donc que très peu d’informations sur le rôle du craquage hétérogène dans un procédé 




A notre connaissance, il n’existe pas de données expérimentales provenant d’installations de 
pyrolyse à lit fixe continu dans la littérature, que ce soit en fonctionnement allothermique ou 
autothermique. Cependant, nous avons pu constater que les configurations de reverse smoldering 
(combustion à contre-courant), et en particulier la combustion de biomasse en lit fixe, présentent 
des similitudes avec le procédé étudié dans le cadre de nos travaux.  
Les cinétiques de pyrolyse primaire sous air sont sensiblement différentes de celles sous atmosphère 
inerte : la présence d’oxygène induit des réactions d’oxydation des CHL en parallèle des réactions de 
pyrolyse primaire. La validité des paramètres cinétiques obtenus en ATG sous air reste cependant 
discutable car des couplages entre les réactions de pyrolyse primaire et les réactions d’oxydation des 
produits de pyrolyse ne sont pas à exclure.  
Dans un réacteur à lit fixe, la conjugaison de la présence d’air, de hautes températures et de produits 
combustibles provoque la propagation d’une zone réactionnelle. La vitesse et la structure de cette 
zone réactionnelle dépendent de nombreux paramètres, car elle est le siège de nombreux 
phénomènes de transfert couplés ainsi que de réactions de pyrolyse et d’oxydation en phase 
homogène et/ou hétérogène. Le débit d’air injecté est le paramètre le plus important : il influence en 
particulier la vitesse de propagation de la zone réactionnelle et la quantité de résidu solide en aval de 









Chapitre 3  
Etude du craquage homogène et hétérogène des 




Ce chapitre présente les résultats de l’étude expérimentale du craquage des vapeurs de pyrolyse sur 
un lit de char. Cette problématique est d’importance dans une configuration de pyrolyse en lit fixe 
continu, où les vapeurs formées par la décomposition du bois traversent un lit de char à haute 
température.  
Cette étude comporte deux volets : en premier lieu, nous avons caractérisé les réactions secondaires 
de craquage homogène des vapeurs, c'est-à-dire les réactions se produisant en phase gazeuse sous 
l’effet des hautes températures (le « craquage thermique »). Dans un second temps, nous avons 
étudié les réactions hétérogènes des vapeurs de pyrolyse aux mêmes températures grâce à l’ajout 
d’un lit de particules de char dans le réacteur. Enfin, la comparaison de ces résultats nous a permis 
de mettre en avant la contribution spécifique de ces réactions hétérogènes au craquage des vapeurs 
de pyrolyse dans une configuration à lit fixe.  
 
1 Matériel et méthode 
 
Le montage expérimental développé ainsi que le principe des expérimentations sur le craquage des 
vapeurs de pyrolyse sont décrits dans un premier temps. Nous détaillons ensuite la méthodologie et 
les analyses permettant l’établissement des bilans de matière et le calcul de la conversion des 
vapeurs de pyrolyse.  
 
1.1 Montage expérimental 
 
Nous avons développé un réacteur étagé permettant de produire des vapeurs de pyrolyse de 
manière répétable et indépendantes des conditions opératoires de la zone de craquage. L’installation 
mise au point permet de répondre aux critères suivants :  
- Températures de craquage comprises entre 400 et 700°C,  
- Existence d’une zone isotherme dans le réacteur de craquage,  
- Temps de séjour des vapeurs variable et compris entre 1 et 4 s,   
- Possibilité de travailler avec ou sans présence de char dans le réacteur de craquage,  
- Système de condensation des vapeurs permettant d’analyser ces dernières.  
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1.1.1 Choix du dispositif expérimental 
 
De nombreuses configurations expérimentales ont été utilisées pour l’étude du craquage des 
vapeurs de pyrolyse de bois (cf. chapitre 2, 2.3.1). Nous nous intéressons ici aux dispositifs à l’échelle 
laboratoire, permettant d’obtenir un bon contrôle des conditions opératoires (production des 
vapeurs, temps de séjour, températures). Deux configurations expérimentales sont envisageables :  
- La pyrolyse et le craquage des vapeurs se produisent dans un même réacteur,  
- La pyrolyse est réalisée dans un réacteur dédié et les vapeurs passent dans un deuxième 
réacteur, dit de craquage.  
La première configuration présente l’avantage de la simplicité de conception et de mise en œuvre. 
Un tel réacteur a été utilisé par Fagbemi et al. [52] pour déterminer une cinétique de craquage 
homogène des vapeurs de pyrolyse. Ce type de réacteur présente cependant plusieurs 
inconvénients :  
- La température finale de pyrolyse est dépendante de celle de craquage. Les quantités de 
vapeurs condensables et de gaz permanents produites lors de la décomposition du bois ne 
sont donc pas constantes entre les différentes expérimentations. La comparaison des 
résultats à différentes températures n’est donc pas possible.  
- En fonctionnement dit « isotherme » (introduction rapide du réacteur dans une enceinte en 
température), il est possible qu’une partie des vapeurs produites transite dans la partie de 
craquage avant que celle-ci ne soit arrivée à la température de consigne, en raison de 
l’inertie thermique du réacteur.  
- Le fonctionnement dynamique (montée en température contrôlée une fois que le réacteur 
est en place) n’est pas envisageable, car les vapeurs de pyrolyse sont principalement 
produites pour des températures inférieures à 500°C. Elles parcourront donc le réacteur à 
des températures probablement insuffisantes pour que les réactions de craquage aient lieu.  
Cette configuration ne paraît donc pas adaptée à une étude rigoureuse du craquage des vapeurs de 
pyrolyse. Les paramètres cinétiques déterminés par Fagbemi et al. sont très éloignés du reste de la 
littérature sur le sujet. Nos premiers essais sur le réacteur de craquage présenté par la suite ont été 
réalisés dans une configuration de ce type en fonctionnement isotherme. Nous n’avons pas pu 
observer d’influence significative du craquage thermique, même pour des températures élevées 
(consigne > 600°C) : ces essais ne sont pas exposés ici.   
Nous avons par conséquent choisi de travailler avec deux réacteurs séparés, afin de découpler la 
production des vapeurs de pyrolyse et de contrôler indépendamment les conditions opératoires 
régnant dans le réacteur de craquage. Cette configuration a déjà été employée pour la détermination 
de cinétiques de craquage homogène des vapeurs de pyrolyse [45, 51, 53] ainsi que pour l’étude du 







Le réacteur mis au point pour cette étude se compose de trois parties principales (Figure 35). 
Chacune d’elle est décrite dans les paragraphes suivants :  
- Un réacteur de pyrolyse permettant de générer des vapeurs de pyrolyse de manière 
répétable (cf. 1.1.2).  
- Un réacteur de craquage : il s’agit d’un réacteur tubulaire en quartz dans une enceinte à 
température contrôlée. Il est utilisé vide (craquage homogène) ou avec un lit de char 
reposant sur une plaque frittée (craquage hétérogène) (cf. 1.1.3).  
- Un système de condensation des vapeurs de pyrolyse et d’analyse des gaz incondensables en 
ligne (cf. 1.1.4).  
 
 
Figure 35 : Schéma du montage expérimental 
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1.1.2 Réacteur de production des vapeurs de pyrolyse 
 
Le réacteur de pyrolyse mis au point pour cette étude permet de réaliser la pyrolyse de 5 à 6 g de 
Plaquettes Forestières (PF). Il est constitué d’un réacteur tubulaire en quartz (1) de 26 mm de 
diamètre interne (d.i.) et de 230 mm de haut, muni d’une plaque frittée sur le bas (2) sur laquelle 
reposent les PF. Ce réacteur en quartz est enchâssé dans une enceinte tubulaire en acier inoxydable 
de d.i. 40 mm (3), autour duquel se trouve une résistance électrique de 500 W (4). La chauffe de la 
résistance est contrôlée par un régulateur relié à un thermocouple fixé à la paroi du réacteur 
extérieur (5).  
 
 
Figure 36 : Enceinte et réacteur de pyrolyse 
 
Le réacteur intérieur est balayé par un flux d’azote, contrôlé par un débitmètre massique Brooks 
5850S calibré pour un débit maximum de 500 Nml/min (6). Un joint à lèvres entre les réacteurs 
extérieur et intérieur (7) assure que la totalité du flux gazeux traverse le lit de PF. L’étanchéité du 
réacteur est assurée par un raccord de type clamp (8). Les gaz et vapeurs produits et l’azote sont 
dirigés vers le réacteur de craquage dans un tube en acier inoxydable de d.i. 6 mm, raccordé au 
réacteur de craquage par une liaison Swagelock. L’enceinte extérieure est isolée par de la laine de 
verre entre le raccord clamp et la liaison vers le réacteur de craquage. Ces différents éléments sont 





1.1.3 Réacteur de craquage des vapeurs 
 
Le réacteur de craquage (Figure 35) a été adapté à partir du dispositif Aligator, qui a servi lors de 
précédentes études sur le réformage catalytique du méthane [67] ou le craquage/réformage de 
goudrons de gazéification [69] dans des configurations sensiblement différentes.  
Il est constitué d’une enceinte tubulaire en acier inoxydable réfractaire de d.i. 40 mm (9) et d’un 
réacteur en quartz de 410 mm de long et de d.i. 26 mm ou 16 mm (10) situés dans un four chauffé 
par 4 résistances électriques (11). Le réacteur repose sur une bride amovible en acier inoxydable en 
bas de l’enceinte (12). Une résistance électrique située en bas de l’enceinte (13) permet de limiter le 
gradient de température vertical dans le réacteur et garantit une zone isotherme suffisamment 
longue.  
Un débitmètre massique Brooks 5850S calibré pour un débit maximum de 1000 Nml/min (14) permet 
d’injecter de l’azote à travers la bride inférieure en acier inoxydable. L’azote ainsi injecté est 
préchauffé en remontant dans l’espace annulaire entre l’enceinte et le réacteur. Le flux gazeux se 
mélange ensuite avec l’azote et les gaz de pyrolyse provenant du réacteur de pyrolyse en haut du 
réacteur intérieur (15).  
Dans nos conditions expérimentales, l’écoulement des gaz est laminaire dans le réacteur de 
craquage. Afin d’assurer un bon mélange des deux flux gazeux, l’extrémité du tube conduisant les gaz 
de pyrolyse est pourvu de 4 fentes verticales de 1 mm de largeur et 5 mm de hauteur6. Les gaz de 
pyrolyse sont ainsi injectés horizontalement dans le réacteur de craquage, à 1 cm de son extrémité 
haute. L’ensemble des gaz traverse le réacteur et est dirigé vers le système de condensation des 
vapeurs.  
 
1.1.4 Condensation des vapeurs et analyse des gaz permanents 
 
La condensation des vapeurs de pyrolyse est problématique, quel que soit le type de procédé 
considéré. Une part de ces vapeurs se trouve en effet sous forme d’aérosols (gouttelettes de taille < 
1 µm) particulièrement difficiles à piéger. Elles sont également constituées de molécules ayant des 
tensions de vapeur élevées, difficilement piégées par condensation ; le benzène en est l’exemple 
typique. La dilution de ces vapeurs par les gaz vecteurs rend leur condensation d’autant plus difficile 
à réaliser.  
Le piégeage intégral des vapeurs condensables est donc difficile à réaliser et nécessite des 
équipements particuliers qui ne sont pas adaptés à des installations de petite taille comme la nôtre. 
Le système de condensation que nous avons adopté représente donc un compromis entre l’aspect 
pratique des expérimentations et l’efficacité du piégeage des vapeurs. Nous avons testé différentes 
                                                          
6
 Le nombre de Reynolds a été estimé entre 1000 et 2000 localement dans ces fentes, en présence d’azote seul 
dans nos conditions opératoires. Nous considérons que la turbulence ainsi générée suffit à assurer un bon 
mélange des gaz venant du réacteur de pyrolyse avec l’azote injecté en bas du réacteur de craquage. 
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configurations au fur et à mesure des expérimentations : nous décrivons ci-dessous la version finale, 
ayant permis de réaliser les meilleurs bilans de matière.  
Le système de condensation (Figure 35) se compose d’un condenseur (serpentin en verre) à 
température ambiante (16) suivi d’un flacon bulleur muni d’un fritté (17) plongé dans un bain refroidi 
à -20°C (18). Ces deux éléments étaient remplis avec un total de 25 ml d’isopropanol : ils sont 
représentés en Figure 37. Les gaz circulent ensuite dans un deuxième flacon rempli de silicagel (19) 
afin de piéger les traces de composés condensables avant le chromatographe en phase gazeuse 
(micro GC) (20). Les gaz secs sont finalement évacués vers une hotte aspirante.  
Une partie des composés condensables se dépose dans la zone conique de la bride inférieure (12). 
Cette bride, bien qu’amovible, est trop lourde pour permettre une pesée précise de ces dépôts. En 
revanche, les condensats dans le tuyau reliant la bride au serpentin et dans celui entre le serpentin et 
le premier bulleur étaient pris en compte dans nos bilans de matière.  
 
 
Figure 37 : Serpentin et bulleur utilisés dans le système de condensation 
 
1.1.5 Mode opératoire 
 
Ce montage expérimental a été conçu de manière à pouvoir travailler dans des conditions 
opératoires bien maîtrisées (température et temps de séjour des gaz). Nous avons choisi d’utiliser 
des PF sèches : une fois pesées, celles-ci sont introduites dans le réacteur de pyrolyse, balayé par de 
l’azote. On s’assure ainsi qu’elle restent sèches avant le démarrage de l’expérimentation et qu’il n’y a 
plus d’air dans le réacteur.  
Une fois que la température de consigne est atteinte dans le réacteur de craquage, les débits d’azote 
dans les deux réacteurs sont ajustés afin d’obtenir le temps de séjour voulu dans le réacteur de 
craquage. Le système de condensation est ensuite raccordé au réacteur de craquage et la séquence 
d’analyse des gaz est lancée.  
La mise en chauffe du réacteur de pyrolyse n’est démarrée que lorsque qu’on ne détecte plus 




d’azote est maintenu jusqu’à ce que la température dans les réacteurs passe en dessous de 200°C, 
afin d’éviter une éventuelle oxydation des résidus lors du démontage de l’installation.  
 
1.2 Caractérisation des réacteurs  
 
1.2.1 Réacteur de pyrolyse 
 
Pour les expérimentations présentées dans cette étude, nous avons choisi une température de 
pyrolyse des PF relativement basse, 400°C. Ce choix a été fait pour plusieurs raisons :  
- La majorité des matières volatiles condensables est émise entre 250 et 400°C durant la 
pyrolyse du bois,  
- Nous voulons étudier le craquage sur un lit de char à partir de 400°C, ce qui limite la 
température de production de ces vapeurs.  
La Figure 38 illustre l’évolution en fonction du temps des températures à la paroi de l’enceinte et 
dans le lit de PF pour une température de consigne de 400°C avec un balayage d’azote de 500 
Nml/min. La température du lit a été mesurée à 2 cm au dessus de la plaque fritée (cf. Figure 35). Elle 
atteint une température maximale de 430°C en 10 minutes et redescend lentement vers la 
température de consigne. Le dépassement de la température de consigne est lié à une régulation 
trop peu précise de la chauffe, en raison de l’inertie thermique du réacteur extérieur. L’évolution des 
températures au cours du temps dans le réacteur de pyrolyse présente une très bonne répétabilité.   
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Nous considérons que la pyrolyse est terminée lorsque les concentrations en gaz détectés par la 
micro GC sont inférieures aux limites de quantification (LQ). Dans ces conditions opératoires, la 
pyrolyse des PF est achevée dans un temps inférieur à 30 minutes après la mise en chauffe du 
réacteur.  
 
1.2.2 Réacteur de craquage 
 
Le réacteur mis au point pour cette étude devait répondre à plusieurs critères. En premier lieu, il doit 
garantir la présence d’une zone isotherme significative. Il doit également permettre de faire varier le 
temps de séjour des gaz sur une large plage de valeurs et d’ajouter un lit de char tout en maintenant 
les autres paramètres opératoires identiques.  
 
Profils de températures dans le réacteur 
Les profils de température obtenus dans le réacteur de craquage sont présentés en Figure 39. Dans la 
gamme de températures étudiée, 400 à 700°C, la température à l’intérieur du réacteur en quartz est 
égale à celle de consigne du four, mesurée près de la paroi de l’enceinte extérieure. Nous 
considérons donc qu’il n’y a pas de gradient de température radial dans la zone isotherme du 
réacteur de craquage.  
 
Figure 39 : Profils de températures axiaux dans le réacteur pour différentes températures de consigne 
 
Ce montage expérimental nous permet donc de créer une zone isotherme cylindrique de 26 mm de 
diamètre (d) et de 24 ± 2 cm de longueur (l) à partir de la zone de mélange des gaz provenant du 
réacteur de pyrolyse. Cette zone isotherme est considérée comme le volume réactionnel du réacteur 
de craquage 𝑉𝑐𝑟𝑎𝑞. En phase homogène, on a : 𝑉𝑐𝑟𝑎𝑞 =
𝑙×𝑟²×𝜋
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Dans les expérimentations en craquage hétérogène, nous considérons le volume de craquage comme 
étant le volume interparticulaire du lit de char (cf. 4.2).  
 
Temps de séjour des gaz dans le réacteur de craquage 
Le temps de passage des gaz dans le réacteur de craquage τ est défini selon :  
𝜏 =  
𝑄𝑔𝑎𝑧
𝑉𝑐𝑟𝑎𝑞
            Équation 7 
Où 𝑄𝑔𝑎𝑧 est le débit total de gaz dans ce réacteur.  
Dans le cas d’un réacteur tubulaire, le temps de séjour des gaz ts est égal au temps de passage si le 
réacteur est idéal, c'est-à-dire s’il se comporte comme un réacteur piston pur. C’est le cas lorsque 
l’écoulement des fluides est turbulent ou lorsqu’il se produit en milieu poreux [91]. Ainsi, lors des 
expérimentations en craquage hétérogène, nous considérons que l’écoulement est de type piston 
dans le lit poreux de char.  
Pour les expérimentations en phase gazeuse, il nous faut d’abord caractériser le régime 





Dans nos conditions opératoires et en considérant l’azote seul, on obtient un Re < 100 : nous 
sommes très éloignés d’un écoulement turbulent, caractérisé par un Re > 2300 pour un réacteur 
tubulaire. L’écoulement des gaz dans le réacteur de craquage est donc laminaire. Nous avons 
cependant pu vérifier, en calculant le critère de Péclet7 Pe, que le réacteur de craquage pourrait être 
assimilé à un réacteur piston dans nos conditions opératoires (cf. Annexe A).  
Par la suite, nous considérons donc le temps de séjour égal au temps de passage des gaz. Le débit 
total de gaz 𝑄𝑔𝑎𝑧 en entrée du réacteur de craquage, prenant en compte le débit volumique des gaz 
de pyrolyse, est calculé plus loin (cf. 2.3).   
 
Différentes configurations du réacteur de craquage 
Trois réacteurs de craquage ont été employés durant nos expérimentations (Figure 40, de gauche à 
droite) :  
- un réacteur de d.i. 26 mm,  
- un réacteur de d.i. 16 mm,  
- un réacteur de d.i. 26 mm muni d’une plaque frittée sur laquelle repose un lit de char.  
L’utilisation du réacteur de diamètre inférieur nous a permis de travailler à des temps de séjour 
relativement faibles, de l’ordre de la seconde. Cela n’était pas possible avec le premier réacteur, car 
                                                          
7
  Le critère de Péclet caractérise la diffusion axiale d’un gaz dans un écoulement tubulaire. Pour des valeurs 
suffisamment grandes (Pe > 100), la diffusion axiale est négligeable et le réacteur est assimilable à un réacteur 
piston. 
Etude du craquage homogène et hétérogène des vapeurs de pyrolyse 
68 
le débit d’azote nécessaire était trop élevé, ce qui pose problème au niveau de la condensation des 
vapeurs et de la quantification des gaz permanents.  
 
 
Figure 40 : Les trois réacteurs de craquage utilisés 
 
1.3 Définition des rendements en produits de pyrolyse 
 
Char 
Une masse connue de PF sèches8, 𝑚𝑃𝐹, est introduite dans le réacteur de pyrolyse froid avant 
chaque expérimentation. La quantité de char résiduel dans le réacteur de pyrolyse 𝑚𝑐ℎ𝑎𝑟 est 
déterminée par pesée en fin de pyrolyse, une fois que le réacteur est refroidi. Le rendement en char 
est calculé selon :  
𝜂𝑐ℎ𝑎𝑟 =
𝑚𝑐ℎ𝑎𝑟
𝑚𝑃𝐹⁄   
Les dépôts de coke sur la paroi interne du réacteur de craquage ne sont pas pris en compte car ils 
sont négligeables dans nos conditions opératoires (< 2 mg).  
 
Vapeurs condensables 
La quantité de vapeurs condensables en sortie est déterminée par double-pesée de chaque élément 
du système de condensation. Le tube entre la bride et le serpentin, le serpentin avec isopropanol, le 
tube entre le serpentin et le premier bulleur, le bulleur avec isopropanol ainsi que le bulleur avec 
silicagel sont donc pesés avant et après chaque expérimentation.  
                                                          
8





Une faible quantité de vapeurs est déposée dans la partie conique de la bride en sortie du réacteur 
de craquage : cette quantité n’a pas pu être déterminée lors de nos expérimentations, en raison de la 
trop grande masse de la bride. Une partie des produits de pyrolyse est également déposée sur 
l’intérieur de la partie basse du réacteur de craquage. Afin de déterminer la masse d’huiles s’y 
trouvant, le réacteur est pesé tel quel en fin d’expérimentation, puis après nettoyage à l’acétone et 
séchage. La différence mesurée, généralement très faible, est ajoutée au total de la masse de 
condensables.  
La somme de toutes les masses ainsi déterminées, 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑡𝑜𝑡 , sert à déterminer le rendement en 
vapeurs condensables lors de chaque expérimentation. En revanche, seul le contenu du serpentin et 
du premier bulleur, appelés condensats par la suite, sont récupérés et analysés. La masse de vapeurs 
condensables dans ces condensats est notée  𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑒𝑐ℎ  .  
Lors de nos expérimentations, 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑒𝑐ℎ  représentait environ 80 % de  𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑡𝑜𝑡  .  





⁄    
 
Gaz permanents 
La composition des gaz permanents est mesurée en ligne lors de chaque expérimentation au moyen 
de la microGC. Cet analyseur permet d’échantillonner le flux de gaz secs après le système de 
condensation toutes les 90 secondes environ (cf. méthode en Annexe B). Les concentrations de N2, 
CO2, CO, CH4, H2, C2H4 et C2H6 sont ainsi déterminées au cours de chaque expérimentation.  
Comme la pyrolyse est réalisée en régime transitoire, le débit de gaz produits  varie pendant la durée 
des expérimentations. A chaque analyse de la microGC, la concentration molaire de chaque gaz [i](t) 
en sortie du réacteur est connue. Le débit d’azote étant constant, on l’utilise comme traceur pour 




           Équation 8 
Comme nous n’avons accès aux valeurs des concentrations qu’à des instants donnés, nous 
supposons que [𝑖] varie linéairement entre deux analyses. La masse de chaque gaz i produite lors 
d’une expérimentation, mi, est alors calculée en intégrant les valeurs instantanées de débits 
obtenues par l’équation 8 selon la méthode des trapèzes :  






      Équation 9 
Où 𝑀𝑖 est la masse molaire du gaz i et 𝑡𝑓 est la durée d’une expérimentation.  




⁄   
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Composition des vapeurs condensables 
Les condensats dans l’isopropanol sont analysés par GC-MS et une partie des composés organiques 
est quantifiée (cf. Annexe B). On obtient ainsi la concentration massique de chacun de ces composés 
organiques dans les condensats.  
La teneur massique de chaque composé  %𝑖
𝑟𝑒𝑙  dans les vapeurs condensables quantifiées est ensuite 
obtenue selon :  
%𝑖




𝑐𝑜𝑛𝑑⁄   
Où %𝑖
𝑐𝑜𝑛𝑑 est la concentration de ce composé dans les condensats analysés.  
 
Incertitudes des mesures 
Les incertitudes sur les rendements ne sont pas détaillées dans nos travaux : elles sont largement 
inférieures aux écarts observés sur les répétabilités lors des expérimentations présentées par la 
suite. Ces écarts sont de l’ordre de ± 1 % sur le rendement en char, alors que l’incertitude de mesure 
est inférieure à 0,1 %. Pour les gaz, nous avons également toléré des erreurs de ± 1 % sur le 
rendement alors que l’incertitude liée à l’intégration des mesures par microGC est inférieure à 0,5 %.  
Les erreurs expérimentales étaient plus élevées en ce qui concerne les condensables, mais n’ont pas 
d’incidence sur le calcul de la conversion comme nous le verrons plus loin.  
 
2 Caractérisation des produits en sortie du réacteur de pyrolyse 
 
Plusieurs essais ont visé à caractériser les produits en sortie du réacteur de pyrolyse. Par la suite, 
nous les appellerons produits de pyrolyse primaire (bien que ce ne soit pas à proprement parler des 
produits primaires, en raison des réactions secondaires qu’ils subissent à l’intérieur des particules et 
dans le réacteur de pyrolyse lui-même). L’analyse de la composition des gaz et vapeurs en sortie du 
réacteur de pyrolyse nous permet de déterminer le débit moyen des produits de pyrolyse en entrée 
du réacteur de craquage durant une expérimentation, afin de calculer le temps de séjour des 
produits de pyrolyse dans le réacteur de craquage.  
Les résultats présentés dans les paragraphes suivants ont été obtenus en court-circuitant le réacteur 





2.1 Rendements massiques 
 
2.1.1 Plaquettes forestières utilisées 
 
Les analyses immédiate et ultime des PF utilisées dans nos expérimentations sont détaillées dans le 
Tableau 7. Il s’agit des mêmes PF de pin maritime que celles utilisées dans nos études sur le pilote 
(chapitres suivants), mais tamisées entre 4 et 8 mm.  
 
Tableau 7 : Caractéristiques des PF utilisées 
Analyse immédiate9 (% massique b.s.) 
Taux de cendres 0,4 % 
Taux de MVR10 83,3 % 
Taux de carbone fixe 16,3 % 
Analyse ultime11 (% massique b.s.) 
C 53,0 % 
H 5,8 % 
N 0,1 % 
O 40,7 % 
 
2.1.2 Produits de pyrolyse  
 
La pyrolyse des PF est réalisée sous balayage de 500 Nml/min d’azote, avec une température de 
consigne de 400°C. La montée en température du lit de PF est illustrée en Figure 38 (cf. 1.2.1). Le 
Tableau 8 présente les rendements en char, condensables et gaz permanents pour trois essais de 
répétabilité, calculés selon la méthode décrite en 1.3. Les valeurs moyennes des rendements sont 
également données.  
Le rendement en char ne varie quasiment pas, ce qui montre la bonne répétabilité de la montée en 
température dans le réacteur de pyrolyse. Le rendement en gaz montre également une bonne 
répétabilité. Le rendement global en vapeurs condensables est moins régulier. Les bilans de matière 
bouclent toutefois de manière satisfaisante, entre 90 et 95 %. Nous considérons par la suite que les 
pertes sont dues à un piégeage incomplet des vapeurs condensables. Nous calculons donc le 
rendement théorique en vapeurs condensables (eau de pyrolyse comprise) par différence :  
𝜂𝑐𝑜𝑛𝑑,𝑝𝑦𝑟
𝑡ℎé𝑜 = 63,4 % ± 0,6 %  
                                                          
9
  Analyses réalisées selon la norme NF EN 1860-2.  
10
 Taux de Matières Volatiles Résiduelles 
11
  Analyseur : Vario Macro Cube Element.  
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Tableau 8: Répartition des produits en sortie du réacteur de pyrolyse 
 Char Gaz Vapeurs condensables Bilan 
Essai 1 27,0 % 9,7 % 53,8 % 90,6 % 
Essai 2 26,6 % 10,2 % 57,8 % 94,5 % 
Essai 3 27,2 % 9,4 % 56,1 % 92,7 % 
Moyenne 26,9 ± 0,3 % 9,8 ± 0,3 % 55,9 ± 1,6 % 92,5 ± 2,2 % 
 
Par la suite, nous considérons que cette répartition de produits est celle à l’entrée du réacteur de 
craquage pour toutes les expérimentations de craquage des vapeurs. Les rendements de chaque 
produit i après pyrolyse seront notés 𝜂𝑖,𝑝𝑦𝑟 . Les rendements des produits obtenus après pyrolyse et 
craquage seront notés 𝜂𝑖,𝑐𝑟𝑎𝑞 .  
 
Composition des gaz permanents 
Les productions respectives des gaz permanents pour ces mêmes essais et leurs valeurs moyennes 
sont présentées dans le Tableau 9, exprimées en Nml par g de PF. Dans nos conditions opératoires de 
pyrolyse, les gaz permanents sont majoritairement constitués de CO2 (51,6 %) et CO (40,3 %) et d’une 
plus faible proportion de CH4 (7,6 %). Les productions de C2H4 et C2H6 représentaient moins de 0,5 % 
du volume des gaz produits. Nous n’avons pas détecté de H2 durant ces essais.  
 
Tableau 9 : Production de gaz permanents dans le réacteur de pyrolyse (en Nml/g de PF) 
 CO2 CO CH4 
Essai 1 31,7 24,8 4,8 
Essai 2 34,3 24,8 4,0 
Essai 3 29,8 25,0 5,1 
Moyenne 32,0 ± 1,8 24,9 ± 0,1 4,7 ± 0,5 
 
2.2 Estimation du débit volumique moyen des matières volatiles de pyrolyse  
 
Le calcul du temps de séjour des gaz dans le réacteur de craquage nécessite de connaître le débit 
volumique des matières volatiles (vapeurs condensables et gaz permanents) produites par le 
réacteur de pyrolyse. Ce dernier étant opéré en batch, le débit n’est pas constant dans le temps.  
Nous allons donc dans les paragraphes suivants estimer dans un premier temps le débit volumique 
des gaz permanents puis celui des vapeurs condensables. Nous en déduirons 𝑄𝑝𝑦𝑟𝑜 le débit 













Débit moyen de gaz permanents 
Nous calculons les débits de gaz permanents en sortie du réacteur de pyrolyse en fonction du temps 
grâce à la microGC (analyse semi-continue). On constate que la majeure partie des gaz (Xgaz = 90 %) 
sont produits sur une durée τ = 7 min (Figure 41, entre les lignes verticales). Pour le calcul du débit 
moyen de gaz, nous faisons donc l’hypothèse que la production des gaz de pyrolyse est constante sur 
cet intervalle.  
 
Figure 41 : Débit et cumul de production des gaz permanents en sortie du réacteur de pyrolyse 
 















)         Équation 11 
Pour une quantité de PF de 5,5 g, nous obtenons un débit moyen de gaz permanents de 43 Nml/min.  
 
Débit moyen de vapeurs condensables 
Le débit massique des vapeurs condensables est directement calculable grâce au Tableau 8. 
Cependant, il nous faut connaître la masse molaire moyenne des vapeurs pour en déduire le débit 
volumique correspondant. Cette donnée est peu documentée dans la littérature, car elle est difficile 
à déterminer pour un mélange aussi complexe de composés organiques.  
La technique de Gel-Permeation Chromatography (GPC) permet de connaître les distributions de 
masse molaire de composés en mélanges. Elle est notamment utilisée pour la caractérisation des 
polymères. En ce qui concerne les huiles de pyrolyse, des valeurs comprises entre 300 et 1000 g/mol 
sont rapportées [92]. Boroson obtient des valeurs dans la même gamme, autour de 500 g/mol [45]. 
Cependant, cette technique ne semble pas être adaptée aux huiles de pyrolyse et résulte en une 
surestimation des valeurs de masse molaire moyenne. Morf a en effet mis en évidence des 
interactions entre certains composés des huiles de pyrolyse et les solvants utilisés en GPC [93]. Des 
composés comme les acides carboxyliques ou les aldéhydes légers ont des temps de rétention bien 






































% de production totale
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Hoekstra et al. ont également montré que cette technique n’était pas adaptée à la détermination de 
masses molaires moyennes pour des huiles de pyrolyse [94].  
L’analyse des huiles de pyrolyse par GC-MS ne permet pas non plus de déterminer la masse molaire 
des huiles de manière précise : les composés quantifiés par cette technique ne représentent que la 
fraction la plus volatile des huiles. Les composés les plus lourds ne sont donc pas analysés. Or, les 
composés phénoliques issus de la dégradation de la lignine peuvent se trouver sous formes 
d’oligomères dans les huiles (fraction dénommée lignine pyrolytique) et présenter des masse 
molaires très élevées, jusqu’à 2000 g/mol [95].  
Lors de nos expérimentations, les huiles de pyrolyse analysées par GC-MS avaient une masse molaire 
moyenne d’environ 75 g/mol, correspondant à environ 60 % en masse des composés organiques 
dans les huiles. Ce résultat n’est donc pas mieux adapté à notre calcul, car il est probablement sous-
estimé. Pour notre estimation du débit volumique des vapeurs, nous utilisons donc une valeur 
moyenne 𝑀𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑚𝑜𝑦 = 150 𝑔/𝑚𝑜𝑙 pour l’ensemble des vapeurs condensables.  
Le débit volumique moyen des vapeurs de pyrolyse durant les 7 min de pyrolyse est calculé de 
manière similaire à l’équation 11 : nous obtenons un débit de vapeurs condensables de 67 Nml/min.  
 
Débit total dans le réacteur de craquage 
Nous obtenons dans nos conditions opératoires un débit moyen total de matières volatiles 
𝑄𝑝𝑦𝑟𝑜 = 109 𝑁𝑙/𝑚𝑖𝑛 pour 5,5 g de PF dans le réacteur de pyrolyse. A ce débit s’ajoutent les deux 
débits d’azote provenant du réacteur de pyrolyse 𝑄𝑁2
′  et du bas du réacteur de craquage 𝑄𝑁2
′′  :  
- 𝑄𝑁2
′  est constant et fixé à 500 Nml/min. 
- 𝑄𝑁2
′′  varie entre 100 et 600 Nml/min. Cette plage permet d’étudier différents temps de 
séjour. La valeur de 𝑄𝑁2
′′  est également ajustée afin d’obtenir des temps de séjour 
comparables à différentes températures.  
Les temps de séjour des gaz dans le réacteur de craquage sont calculés grâce à l’équation 7 à partir 
du débit total 𝑄𝑔𝑎𝑧 :  
𝑄𝑔𝑎𝑧 = 𝑄𝑁2
′ + 𝑄𝑁2
′′ +  𝑄𝑝𝑦𝑟𝑜          Équation 12 
𝑄𝑝𝑦𝑟𝑜 représente donc entre 10 et 15 % du débit total dans le réacteur de craquage. Nous avons 
vérifié que l’hypothèse sur la masse molaire moyenne des vapeurs condensables n’influence pas 
𝑄𝑔𝑎𝑧 de manière significative : en faisant varier la valeur de 𝑀𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑚𝑜𝑦
 entre 75 et 450 g/mol, l’erreur sur 
le calcul de 𝑄𝑔𝑎𝑧 reste inférieure à 10 % dans le cas le plus défavorable (𝑄𝑁2
′′ = 100 𝑁𝑚𝑙/min).  
 
3 Craquage des vapeurs de pyrolyse en phase homogène 
 
Nous avons dans un premier temps mené une série d’expérimentations en configuration de craquage 
homogène, pour des températures comprises entre 400 et 700°C et des temps de séjour de 1 à 4 s. 




de conversion des vapeurs. Les compositions détaillées des produits gazeux et condensables sont 
présentées dans un second temps.  
 
3.1 Définition du taux de conversion des vapeurs de pyrolyse 
 
Nous considérons en première approche le schéma réactionnel global suivant pour représenter le 
craquage des vapeurs de pyrolyse :  
𝑉𝑎𝑝𝑒𝑢𝑟𝑠 𝑐𝑜𝑛𝑑𝑒𝑛𝑠𝑎𝑏𝑙𝑒𝑠 → 𝐺𝑎𝑧 𝑝𝑒𝑟𝑚𝑎𝑛𝑒𝑛𝑡𝑠       Équation 13 
La conversion des vapeurs condensables selon l’équation 13,  𝑋𝑐𝑟𝑎𝑞, est définie selon :  
𝑋𝑐𝑟𝑎𝑞 = 1 −
𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑,𝑐𝑟𝑎𝑞
𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑,𝑝𝑦𝑟
           Équation 14 
Les réactions de cokéfaction dans le réacteur de craquage étant négligeables dans nos conditions 
opératoires, nous pouvons écrire :  
𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑,𝑝𝑦𝑟 + 𝑚𝑔𝑎𝑧,𝑝𝑦𝑟 = 𝑚𝑐𝑜𝑛𝑑,𝑐𝑟𝑎𝑞 + 𝑚𝑔𝑎𝑧,𝑐𝑟𝑎𝑞      Équation 15 
En combinant les équations 14 et 15, et en ramenant les masses de produit à la masse initiale de PF, 




𝑡ℎé𝑜          Équation 16 
Cette manière de calculer nous permet de nous affranchir de la masse de condensables obtenue 
dans le système de condensation, dont la quantification n’est pas jugée suffisamment précise ni 
répétable. Nous utiliserons la valeur 𝜂𝑐𝑜𝑛𝑑,𝑝𝑦𝑟
𝑡ℎé𝑜  déterminée précédemment pour le calcul du taux de 
conversion.  
 
3.2 Temps de séjour des gaz 
 
Nous avons étudié le craquage des vapeurs en phase homogène pour des températures de 400, 500, 
600 et 700°C. Nous avons utilisé deux réacteurs de craquage (Figure 40) : le premier a un d.i. de 26 
mm, le deuxième présente un rétrécissement se situant au niveau de l’arrivée des gaz de pyrolyse et 
a un d.i. de 16 mm sur la longueur isotherme de craquage.  
Les plages de temps de séjour possibles (en faisant varier 𝑄𝑁2
′′ entre 100 et 600 Nml/min) sont 
rassemblées dans le Tableau 10 pour les températures étudiées.  
 
Tableau 10 : Plages de temps de séjour des gaz en craquage homogène 
Température de craquage 400°C 500°C 600°C 700°C 
Ø = 26 mm 2,6 – 4,4 s 2,2 – 3,8 s 2,0 – 3,4 s 1,8 – 3,0 s 
Ø = 16 mm 1,0 – 1,7 s 0,8 – 1,4 s 0,7 – 1,3 s 0,7 – 1,1 s 
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3.3 Bilans de matière et conversion des vapeurs 
 
3.3.1 Influence de la température de craquage 
 
Nous avons comparé les bilans de matières obtenus pour différentes températures de craquage pour 
des temps de séjour d’environ 2 s à ceux obtenus en pyrolyse seule (Figure 42). Les résultats 
présentés sont la moyenne de deux essais répétables à ± 1 % sur ηgaz. Les bilans de matière bouclent 
entre 88 et 93 %.  
 
Figure 42 : Rendements en fonction de la température de craquage (ts = 2 s) 
 
Pour une température de craquage de 400°C, on n’observe pas d’augmentation de la production de 
gaz permanents par rapport à la pyrolyse primaire. A 500°C, le rendement en gaz passe de 9,8 à 11,4 
%. Ce n’est qu’à partir de 600°C que le rendement gaz augmente significativement (18,2 %) ; à 700°C 
la production des gaz a plus que triplé (36,0 %).  
Le rendement en condensables diminue logiquement avec la température de craquage, bien que les 
valeurs mesurées ne soient pas très fiables.  
Le taux de conversion des vapeurs est quasiment nul à 400°C et négligeable à 500°C. La conversion 
des vapeurs est de 13 % à 600°C et 41 % à 700°C dans ces conditions opératoires. Ces résultats 




























3.3.2 Influence du temps de séjour 
 
Nous avons fait varier le temps de séjour des gaz dans le réacteur de craquage en modifiant le débit 
d’azote secondaire, 𝑄𝑁2
′′  (Figure 43). Le taux de conversion augmente logiquement avec le temps de 
séjour des vapeurs pour toutes les températures étudiées. Pour des températures de 600 et 700°C, 
environ 80 % de la conversion maximale est atteinte durant la première seconde.  
 
Figure 43 : Taux de conversion des vapeurs de pyrolyse à différentes températures en fonction du temps de 
séjour (craquage homogène) 
 
L’incertitude sur le temps de séjour à été déterminée d’après celle sur le volume de la zone 
isotherme (cf. 1.2.2). L’incertitude sur le taux de conversion des vapeurs est liée à l’erreur 
expérimentale sur la détermination de ηgaz (± 1 %) et estimée à ± 1,6 %.  
On peut constater qu’environ 80 % de la conversion maximale observée à chaque température est 
atteinte durant la première seconde du temps de séjour des gaz. Par la suite, nous nous 
intéresserons seulement aux résultats obtenus pour des temps de séjour des gaz de 2 s.  
 
3.4 Caractérisation des produits du craquage homogène 
 
3.4.1 Gaz permanents 
 
Nous avons calculé la production de chaque gaz permanent quantifié par microGC pour les 




























Temps de séjour des gaz (s) 
400 °C 500 °C 600 °C 700 °C
Etude du craquage homogène et hétérogène des vapeurs de pyrolyse 
78 
uniquement aux réactions de craquage homogène des vapeurs et l’avons comparée à celle due à la 
pyrolyse seule (Figure 44).  
Les résultats pour le craquage à 400°C ne sont pas présentés car nous n’avons observé aucun impact 
à cette température. De même, les productions de C2H6 étaient négligeables à toutes les 
températures testées et ne sont pas présentées ici.  
Pour une température de 500°C, seule une faible quantité de CO est produite par craquage. Cette 
production de CO augmente ensuite de manière importante avec la température de craquage. CH4 et 
C2H4 sont également des produits significatifs des réactions de craquage pour des températures 
supérieures à 600°C ; H2 est également produit dans une moindre mesure à partir de 700°C. Pour 
tous ces gaz, dès 600°C, la production par craquage excède celle due aux réactions de pyrolyse 
primaire. En revanche, la production de CO2 reste faible, alors que c’est le gaz majoritairement 
produit durant la pyrolyse primaire.  
 
Figure 44 : Productions de gaz permanents dues uniquement au craquage homogène à différentes 
températures (ts = 2 s, comparaison avec pyrolyse seule) 
 
Ces résultats sont comparables à ceux déjà décrits dans la littérature, notamment ceux de Sun et al. 
[71] et Gilbert et al. [53], dans des montages expérimentaux proches du notre, ou ceux de Baumlin et 
al. [53] mais pour des temps de séjour plus faibles (environ 0,3 s). Les mêmes productions sélectives 
de CO, CH4 et H2 ont été observées dès 500°C dans des proportions similaires. Ces mêmes gaz ont été 
également décrits comme étant caractéristiques du craquage thermique des vapeurs de pyrolyse par 
Morf et al. [51], mais pour des températures plus élevées (700-900°C).  
 
3.4.2 Vapeurs condensables 
 
Nous avons analysé par GC-MS les condensats récupérés dans l’isopropanol du condenseur à 
température ambiante et de celui refroidi à -20°C. Comme évoqué précédemment, les vapeurs 
condensées dans ces deux éléments représentent la plupart du temps environ 80 % de la masse 

























lors de certaines expériences, cette proportion était nettement inférieure, probablement en raison 
de l’entraînement d’une partie de l’isopropanol par les gaz vecteurs. Pour cette raison, il est difficile 
de comparer les productions nettes des composés quantifiés entre les différentes expérimentations. 
Nous avons choisi de considérer les teneurs massiques de ces condensables, afin de s’affranchir des 
erreurs expérimentales sur les pesées des condensables et de l’efficacité variable du système de 
condensation.  
L’analyse par GC-MS nous permet de quantifier jusqu’à 64 composés présents dans les huiles de 
pyrolyse, les plus lourds étant des HAP de masse molaire 252 g/mol. Cependant, dans nos conditions 
expérimentales, la grande majorité des composés étaient de type primaire, c'est-à-dire des 
composés légers, oxygénés, issus de la dégradation des constituants CHL du bois. Nous avons donc 
représenté séparément d’une part les composés majoritaires (teneurs supérieures à 2 % à 500°C) et 
d’autre part les composés minoritaires, regroupés par familles chimiques. La liste des composés 
regroupés dans les familles « furanes », « guaiacols », « phénols », « aromatiques » et « HAP » est 
donnée en Annexe B.  
 
Composés primaires majoritaires 
Les teneurs massiques des composés majoritaires dans les condensats sont présentés en Figure 45. 
Sur la gamme de températures étudiée, les principaux constituants des vapeurs condensables sont le 
GlycolAldéhyde (GA, ou hydroxyacétaldéhyde), l’HydroxyPropanone (HP) et l’Acide Acétique (AA). 
Entre 400 et 600°C, GA représente environ 40 % des composés quantifiés ; HP et AA environ 15 % 
chacun.  
 
Figure 45 : Teneurs massiques des composés organiques majoritaires pour différentes températures de 
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Les autres principaux composés primaires présents dans les condensats sont le lévoglucosane, le 
formaldéhyde, le méthanol et l’acide formique et l’acide propionique. Au total, ces 7 composés 
constituent plus de 80 % en masse des composés quantifiés.  
Pour une température de craquage de 700°C, la composition change nettement, avec une forte 
diminution de la concentration en LG et GA. En revanche, les concentrations en formaldéhyde et AA 
augmentent avec la température, ce qui indique que ces composés sont peu sensibles au craquage 
thermique ; ceci avait déjà été observé par Morf pour l’AA (insensible au craquage thermique jusqu’à 
environ 800°C) [51].  
 
Composés primaires minoritaires et composés secondaires/tertiaires 
En ce qui concerne les composés minoritaires, les plus importants sont les guaiacols. Cette famille de 
composés aromatiques est issue de la décomposition de la lignine. Il en existe un grand nombre, en 
raison de la complexité de la structure de la lignine, susceptible de se décomposer en de très 
nombreux composés. Les guaiacols, ainsi que les catéchols (non quantifiés lors de nos analyses) 
comportent souvent des fonctions methoxy- et/ou méthyl- : ces fonctions sont aisément craquées 
thermiquement, comme en témoigne la diminution de la concentration en guaiacols couplée à 
l’augmentation de celle en phénols et aromatiques.  
 
 
Figure 46 : Teneurs massiques des composés organiques minoritaires (regroupés par familles chimiques) 
dans les condensats pour différentes températures de craquage (ts = 2 s) 
 
Les furanes, et notamment le furfural sont en partie issus de la décomposition des sucres produits de 
la pyrolyse primaire [38], ce qui explique que leur concentration augmente momentanément avec la 
température de craquage (maximum autour de 500°C).  
Les composés secondaires (phénols et aromatiques), précurseurs des HAP (que l’on retrouve dans les 
« goudrons » de gazéification), représentent moins de 3 % des composés dans nos condensats 
jusqu’à 600°C. En revanche pour une température de craquage de 700°C, leur concentration 
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A noter que dans nos conditions opératoires, la concentration en HAP  est négligeable jusqu’à 600°C. 
Elle est d’environ 1 % pour une température de craquage de 700°C.  
 
4 Craquage des vapeurs de pyrolyse sur lit de char 
 
La deuxième partie de notre étude est consacrée à l’étude de l’influence d’un lit de char sur le 
craquage des vapeurs de pyrolyse. Nous avons travaillé avec du char produit à partir des mêmes PF 
que celles utilisées dans le réacteur de pyrolyse. Nous avons étudié des températures de craquage de 
400 à 600°C.  
 
4.1 Préparation du char et conditions opératoires 
 
Le char utilisé pour former le lit de particules dans le réacteur de craquage a été produit dans le 
réacteur à lit fixe continu du CIRAD décrit dans les chapitres suivants. Ses caractéristiques sont 
détaillées dans le Tableau 11. Il a été produit à une température moyenne de pyrolyse de 670°C pour 
un temps de séjour d’environ une heure, et a ensuite été tamisé entre 1,6 et 4 mm :   
- d’une part pour enlever les particules les plus fines et ainsi limiter les pertes de charge à 
travers le lit de char,  
- d’autre part afin d’avoir une granulométrie suffisamment faible, permettant un bon 
remplissage du réacteur de craquage et évitant de créer des passages préférentiels pour les 
gaz.  
La densité apparente du lit de char était d’environ 130 g/l. Lors de chaque expérimentation, un 
nouveau lit était constitué avec 15 à 17 g de char.  
 
Tableau 11: Caractéristiques du char employé pour le craquage hétérogène 
Analyse immédiate12 (% massique b.s.) 
Taux de cendres 1,8 % 
Taux de MVR 3,4 % 
Taux de carbone fixe 94,8 % 
Analyse ultime (% massique b.s.) 
C 92,3 % 
H 1,6 % 
N 0,5 % 
O (par différence) 5,7 % 
                                                          
12
 Norme AFNOR XP CENT/TS 14775 
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Lors de la mise en chauffe du réacteur de craquage, le lit de char était balayé par un flux d’azote afin 
de le maintenir inerte. Malgré qu’il ait été produit à 670°C avec un long temps de séjour, le lit de char 
produisait une faible quantité de CO2. Lors des expérimentations à 600°C, ce dégazage représentait 
jusqu’à 200 mg de CO2. Nous avons donc attendu que la microGC ne détecte plus de gaz autre que N2 
avant de démarrer la pyrolyse des PF.  
 
4.2 Temps de séjour des gaz 
 
Nous avons utilisé un réacteur de craquage de 26 mm de d.i. muni d’une plaque frittée à une hauteur 
située 5 cm en dessous de la fin de la zone isotherme.  
Pour le calcul du temps de séjour des gaz, nous avons supposé que le volume et la porosité du lit de 
char n’évoluent pas dans nos conditions opératoires durant une expérimentation. Le temps de séjour 
des gaz dans la zone isotherme dépend alors de la porosité initiale du lit de char.  
La porosité du lit, 𝜀, a été estimée ainsi :  
𝜀 = 1 −
𝜌𝑙𝑖𝑡
𝜌𝑐ℎ𝑎𝑟⁄           Équation 17 
𝜌𝑐ℎ𝑎𝑟 (densité apparente d’une particule de char) peut être estimée grâce à un pycnomètre à 
mercure, mais cette analyse est délicate dans le cas des chars de biomasse. Nous avons décidé de 
retenir une valeur de 330 g/l, en accord avec des valeurs de la littérature pour des chars obtenus 
dans des conditions de pyrolyse lente [15, 96]. Nous obtenons la valeur de porosité du lit de char 
suivante : 𝜀 = 0,60. Nous pouvons ainsi calculer le temps de séjour des gaz 𝜏ℎé𝑡é𝑟𝑜 selon :  
𝜏ℎé𝑡é𝑟𝑜 =  𝜏ℎ𝑜𝑚𝑜𝜀          Équation 18 
Où 𝜏ℎ𝑜𝑚𝑜 est le temps de séjour des gaz en craquage homogène (réacteur vide).  
 
4.3 Bilans de matière et conversion des vapeurs 
 
Les rendements obtenus pour les expérimentations en craquage sur lit de char avec des temps de 
séjour d’environ 2 s sont présentés en Figure 47. Les bilans de matières étaient très satisfaisants pour 
ces expérimentations, souvent supérieurs à 95 %.  
L’influence du char sur le craquage des vapeurs de pyrolyse est notable : dès 400°C, les quantités de 
gaz permanents sont supérieures à celles produites los de la pyrolyse et augmentent rapidement 
avec la température. Sur la plage de températures étudiée, la production de gaz est toujours 
supérieure à celle obtenue en l’absence de char (cf. Figure 42). La présence du lit de char favorise 






Figure 47 : Rendements pour différentes températures de craquage (sur lit de char, ts = 2 s) 
 
Les taux de conversion des vapeurs condensables pour ces expérimentations sont présentés en 
Figure 48, où ils sont comparés à ceux obtenus sans lit de char, pour des températures et temps de 
séjour identiques. Dans nos conditions opératoires, le char joue un rôle important dans le craquage 
des vapeurs de pyrolyse en augmentant le taux de conversion de 9, 13 et 21 % respectivement à 400, 
500 et 600°C par rapport aux réactions homogènes.  
 
 
Figure 48 : Taux de conversion des vapeurs par craquage homogène et sur lit de char (ts = 2 s) 
 
4.4 Produits du craquage des vapeurs de pyrolyse sur lit de char  
 
Les différences observées entre le craquage homogène et hétérogène en termes de répartition des 
produits se traduisent également par des compositions différentes des gaz permanents et des 
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4.4.1 Gaz permanents 
 
Les productions de gaz par craquage lors des expérimentations avec lit de char sont présentées 
Figure 49. Nous avons soustrait la production de gaz en provenance du réacteur de pyrolyse. Sur la 
gamme de températures étudiée, le craquage en présence d’un lit de char favorise la production de 
tous les gaz permanents, CO et CO2 étant les produits majoritaires. Ces productions augmentent avec 
la température : ceci est dû en partie aux réactions de craquage homogène, produisant 
spécifiquement du CO en grandes quantités (cf. Figure 44), mais aussi à des réactions hétérogènes.  
 
Figure 49 : Productions dues au craquage sur lit de char à différentes températures (ts = 2 s) 
 
Nous avons soustrait les productions de gaz dues aux réactions de craquage homogène à celles 
présentées en Figure 49 afin de déterminer les productions de gaz permanents dues uniquement aux 
réactions hétérogènes. Nous pouvons voir en Figure 50 qu’à 400 et 500°C, le CO2 et le CO sont les 
principaux produits du craquage. En comparant ces deux graphes, on voit bien que le CO2 est produit 
spécifiquement par les réactions hétérogènes. Ces réactions semblent aussi être à l’origine de la 
formation de H2 dans nos conditions opératoires. 
 
 


















































Nous avons quantifié les teneurs massiques des différents composés présents dans les condensats 
issus du craquage sur lit de char. La conversion des vapeurs condensables en présence d’un lit de 
char étant plus importante que celle lors du craquage homogène seul, il n’est pas possible de 
comparer directement les valeurs présentées ici avec celles obtenues précédemment ; nous pouvons 
toutefois commenter les tendances observées.  
 
Composés primaires majoritaires 
Pour les trois températures étudiées, les composés primaires majoritaires restent les mêmes pour le 
craquage hétérogène et homogène. L’évolution des teneurs massiques est similaire à celle observée 
lors des expérimentations en craquage homogène seul. Des différences apparaissent toutefois :  
- la teneur en GA est plus faible, et diminue fortement à 600°C : ce composé semble être le 
plus sensible aux réactions hétérogènes,  
- on ne détecte plus d’acide formique par GC-MS dès 400°C, le méthanol n’est plus détecté à 
600°C et les teneurs en formaldéhyde sont 2 à 3 fois inférieures.  
Les espèces condensables avec un faible encombrement stérique semblent donc plus sensibles aux 
réactions hétérogènes dans nos conditions opératoires : ceci pourrait être lié aux phénomènes de 
diffusion vers les sites catalytiques en surface du char.  
En revanche, les teneurs en AA, acide propionique et acétaldéhyde augmentent avec la température 
de craquage, signe que ces composés sont moins sensibles que les autres aux réactions hétérogènes.  
 
 
Figure 51 : Comparaison des teneurs relatives en composés organiques majoritaires après craquage sur lit de 
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Composés primaires minoritaires et composés secondaires/tertiaires  
Les teneurs en guaiacols sont comparables à celles observées précédemment et celles en furanes 
sensiblement supérieures. Ces composés ne seraient donc pas notablement affectés par la présence 
du lit de char.  
La principale différence réside dans l’augmentation très nette de la teneur en composés aromatiques 
à 600°C. Cette tendance semble liée à la forte augmentation de la production de H2 en présence d’un 
lit de char (Figure 50). Ces deux phénomènes apparemment couplés indiquent que le char pourrait 
jouer un rôle important dans les réactions d’aromatisation conduisant à la formation des composés 
secondaires.  
 
Figure 52 : Comparaison des teneurs relatives en composés organiques minoritaires après craquage sur lit de 
char à différentes températures (ts = 2 s) 
 
4.5 Aspect cinétique du craquage homogène et hétérogène 
 
Nous avons déterminé les paramètres cinétiques du craquage homogène et sur lit de char en 
considérant une réaction globale d’ordre 1 par rapport à la concentration en vapeurs condensables 
(cf. Annexe C). Si cette hypothèse est suffisamment réaliste en ce qui concerne le craquage des 
vapeurs de pyrolyse en phase homogène (elle est faite dans la plupart des études traitant ce sujet), 
elle est discutable en ce qui concerne le craquage sur un lit de char.  
Les vitesses des réactions hétérogènes sont en effet potentiellement limitées par la diffusion des 
espèces gazeuses vers la surface des particules (diffusion externe) et dans les pores des particules 
(diffusion interne). Dans notre réacteur, le mélange constitué par les vapeurs et gaz de pyrolyse 
dilués dans l’azote représente un milieu très complexe, difficile à modéliser : nous ne chercherons 
donc pas à calculer les résistances aux transferts diffusionnels car cet objectif dépasse le cadre de 
nos travaux. Nous nous bornerons ici à comparer la cinétique apparente de craquage sur lit de char, 


























Les paramètres cinétiques déterminés selon la méthode présentée en Annexe C sont présentés dans 
le Tableau 12. Pour le craquage homogène, ils sont proches de ceux obtenus par Boroson dans des 
conditions opératoires proches des nôtres [70]. En présence d’un lit de char, l’énergie d’activation et 
le facteur pré-exponentiel sont largement inférieurs à ceux obtenus pour le craquage homogène.  
 
Tableau 12 : Paramètres cinétiques déterminés pour le craquage des vapeurs de pyrolyse 
Craquage Ea (kJ/mol) k0 (1/s) 
Homogène 90,2 1,96.104 
Hétérogène (apparent) 37,5 38 
 
Nous avons comparé la cinétique de craquage homogène à la cinétique apparente de craquage 
hétérogène en Figure 53. Cette dernière est supérieure à la cinétique homogène entre 400 et 600°C, 
conformément à ce que nous avons observé expérimentalement en termes de taux de conversion. Il 
est intéressant de noter que la vitesse de conversion en présence de char à 600°C est comparable à 
celle en phase homogène à 700°C, ce qui montre bien l’importance de ces réactions hétérogènes aux 
températures envisagées dans notre étude.  
 
Figure 53 : Comparaison des cinétiques de craquage homogène et hétérogène en fonction de la température 
 
Ces résultats appellent à une étude plus complète de la catalyse du craquage par le char. L’impact de 
la granulométrie du lit de char sur les phénomènes de diffusion des réactifs et des produits peut en 


















Ce chapitre a présenté une étude sur le craquage des vapeurs de pyrolyse en phase homogène et sur 
un lit de char. Nous avons cherché à reproduire des conditions opératoires représentatives de celles 
régnant dans un lit fixe continu, afin de mieux comprendre l’impact de la présence de char sur les 
vapeurs condensables issues de la pyrolyse de plaquettes forestières.  
Nous avons tout d’abord développé un montage expérimental permettant de maîtriser de manière 
indépendante les conditions de pyrolyse et de craquage. Cela a nécessité la mise au point d’un 
réacteur de pyrolyse, séparé du réacteur de craquage. La pyrolyse des plaquettes forestières est 
réalisée de manière répétable et les produits en sortie de ce réacteur ont été analysés. Les vapeurs 
condensables et les gaz permanents produits dans ce réacteur sont dirigés vers un réacteur de 
craquage.  
Le réacteur de craquage a été adapté de manière à présenter une zone isotherme suffisamment 
grande pour pouvoir travailler avec des temps de séjour des gaz supérieurs à la seconde. Les 
conditions opératoires peuvent être variées dans une large plage de températures et de temps de 
séjour, et il est possible de travailler en présence d’un lit de particules de char.  
Nous avons dans un premier temps caractérisé le craquage des vapeurs de pyrolyse en phase 
homogène entre 400 et 700°C. L’influence des réactions de craquage thermique sur les produits 
gazeux de pyrolyse est négligeable jusqu’à 500°C. Pour un temps de séjour de 2 s, la conversion des 
vapeurs de pyrolyse atteint 13 et 41 % à 600 et 700°C respectivement. Cette conversion résulte en la 
production majoritaire de CO (plus de 50 % vol. des gaz produits), puis de CH4 et H2 (15 % vol. chacun 
à 700°C). En ce qui concerne les vapeurs condensables, leur composition change peu entre 400 et 
600°C : dans cette plage de température, les guaiacols (issus de la dégradation de la lignine) 
semblent être les composés les plus sensibles au craquage.  
Nous avons dans un deuxième temps conduit des expérimentations similaires en présence d’un lit de 
char dans le réacteur de craquage. Ce char a été produit à plus de 600°C, à partir des mêmes 
plaquettes forestières que celles utilisées dans le réacteur de pyrolyse. Entre 400 et 600°C, nous 
avons observé une augmentation remarquable de la conversion des vapeurs de pyrolyse par rapport 
aux essais précédents. Le rôle catalytique du char sur le craquage des vapeurs est notable dès 400°C, 
avec une conversion de 9 %, augmentant à 35 % à 600°C pour un temps de séjour de 2 s.  
A 400 et 500°C, la présence de char favorise principalement la production de CO2 et de CO. A 600°C, 
la production de H2 due aux réactions hétérogènes seules augmente de manière très importante par 
rapport à celle des autres gaz permanents. Cette tendance est accompagnée d’une augmentation 
nette de la teneur en composé secondaires dans les condensables (phénols et aromatiques simples). 
Il semble donc que la présence de char joue un rôle important dans les phénomènes d’aromatisation 
liés à la maturation des vapeurs de pyrolyse.  
Dans nos conditions opératoires, la cinétique « apparente » de craquage hétérogène (considérant 
une réaction d’ordre 1) est supérieure à celle du craquage homogène dès 400°C ; à 600°C, elle est 
comparable au craquage homogène à 700°C.  
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Chapitre 4  






Ce chapitre présente l’étude expérimentale de pyrolyse de Plaquettes Forestières (PF) en lit fixe 
continu, en fonctionnement allothermique : l’énergie nécessaire à la pyrolyse est apportée par des 
gaz chauds inertes. Dans un premier temps nous présentons l’adaptation du dispositif expérimental 
existant qui a été réalisée, puis dans un deuxième temps les méthodologies développées permettant 
de contrôler les conditions opératoires et d’échantillonner les produits de pyrolyse. La quantification 
et les analyses des produits de la pyrolyse en fonction de la température et de la hauteur de lit fixe 
nous permettent finalement de caractériser les répartitions élémentaires et de contenu énergétique 
entre les solides, les gaz permanents et les condensables en sortie du réacteur.  
 
1 Dispositif expérimental 
 
Nous avons utilisé le réacteur pilote à lit fixe continu CFiBR (Continuous Fixed Bed Reactor) qui a été 
développé au CIRAD à partir de 2003 afin d’étudier la gazéification de particules de char en lit fixe 
continu [13-15]. L’installation pilote et les protocoles opératoires ont nécessité d’importantes 
adaptations afin de permettre l’étude de la pyrolyse de bois en lit fixe continu. Les paragraphes 
suivants sont consacrés à la description du pilote et de ses caractéristiques, ainsi qu’aux modes 
opératoires spécifiques développées dans le cadre de cette thèse.  
 
1.1 Description du pilote CFiBR 
 
Le réacteur expérimental CFiBR est présenté en Figure 54. L’alimentation régulière en bois est 
réalisée par un convoyeur à bande sur lequel les plaquettes forestières sont uniformément 
réparties : le débit massique entrant est fixé. Les PF s’accumulent dans une zone réactionnelle 
tubulaire pour former un lit fixe ; le char formé est extrait de manière semi-continue par le bas du 
réacteur de manière à maintenir la hauteur du lit constante. L’énergie nécessaire à la transformation 
est fournie par deux bruleurs situés en haut du réacteur : les fumées issues de la combustion du 
propane traversent le lit fixe.  
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Figure 54 : Schéma du CFiBR  
 
Alimentation en bois 
Les PF sont disposées sur un convoyeur à bande de 2 m de longueur et 15 cm de largeur (1). La 
vitesse du convoyeur est fixée et le débit d’alimentation en bois dépend de la quantité de PF 
déposée. La régularité du débit est assurée par une répartition homogène des PF sur le convoyeur. Il 
est ainsi possible d’obtenir des débits de biomasse de 1 à 6 kg/h.  
L’étanchéité du système est assurée par la présence de deux vannes pneumatiques (2) ayant des 
fonctionnements alternés. Le convoyeur avance lorsque la vanne du haut est ouverte et s’arrête au 
bout d’un temps défini. La vanne du haut se referme alors puis celle du bas s’ouvre pour permettre 




introduites dans le réacteur chaque minute. Le tube situé sous les vannes pneumatiques est refroidi 
pour protéger ces dernières des hautes températures dans la chambre de combustion située plus bas 
(cf. ci-dessous).  
 
Apport d’énergie 
Le CFiBR est un réacteur à flux traversant : l’énergie nécessaire au chauffage et à la pyrolyse des 
particules est apportée par des gaz chauds. Ces gaz sont générés par deux bruleurs au propane (3) ; 
La combustion du propane crée l’atmosphère de pyrolyse, composée de N2, CO2 et H2O
13. Les 
bruleurs se trouvent dans une chambre de combustion  de 500 mm de diamètre. Ils sont disposés 
tangentiellement à la chambre de combustion, afin de favoriser la turbulence et garantir un flux 
homogène de gaz chauds sur la section du réacteur. Cette disposition permet aussi d’éviter que le 
bois tombant dans le réacteur ne traverse les flammes.  
 
Zone réactionnelle 
La pyrolyse se produit dans un réacteur de 200 mm de diamètre et 1600 mm de hauteur. Ce tube en 
acier inoxydable réfractaire 310 permet de supporter une température maximale de 1100°C, en 
présence de vapeur d’eau. Il est isolé thermiquement par une couche de laine céramique haute 
température de 20 cm d’épaisseur.  
Les PF forment un lit sur une grille située 150 mm au-dessus de l’extrémité basse du réacteur. Cette 
grille est percée de trous de 10 mm de diamètre s’évasant vers le bas pour permettre l’évacuation du 
char. Un racleur (4) se trouve à sa surface afin de forcer l’extraction du char à travers la grille. 
L’extraction périodique du char assure l’écoulement des solides vers le bas.  
Le réacteur est équipé de piquages espacés verticalement de 100 mm, le plus bas étant situé 50 mm 
au-dessus de la grille. Ils sont placés de manière hélicoïdale le long du réacteur, afin de perturber au 
minimum l’écoulement des solides dans le réacteur. Ces piquages abritent des thermocouples de 
type K (Ø 1 mm) permettant de suivre l’évolution des températures à l’axe du réacteur. Par la suite, 
ces thermocouples sont désignés, de haut en bas, de T2 à T9 (2 à 9 sur le schéma en Figure 54). Ces 
piquages permettent également de réaliser des échantillonnages des gaz dans le réacteur.  
Des capteurs de pression sont également situés en amont et en aval du réacteur ainsi que dans la 
ligne d’évacuation des produits gazeux : ils servent principalement à vérifier la présence éventuelle 
de bouchages dans le réacteur ou en aval. Les travaux présentés ici ont été réalisés à pression 
atmosphérique.  
 
                                                          
13
 Les débits de propane et d’air sont ajustés de manière à ce que la quantité d’oxygène détecté dans les gaz 
soit négligeable, la combustion est toujours proche de la stoechiométrie. 
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Evacuation des produits de pyrolyse 
Le char évacué par l’action du racleur est récupéré en bas de l’installation, dans un conteneur 
métallique isolé du réacteur par une vanne guillotine (5). Le char ainsi extrait est conservé pour les 
analyses ultérieures. L’échantillonnage des produits gazeux de la pyrolyse est effectué au niveau d’un 
piquage disposé en dessous du lit fixe. 
Une faible partie du char est broyé en particules fines lors de son extraction à travers la grille. Ces 
particules sont piégées par un cyclone (7). De la sortie du réacteur jusqu’à la post-combustion, toute 
la tuyauterie est chauffée à 350°C par des résistances électriques (6), afin d’éviter la condensation 
des vapeurs de pyrolyse et d’eau.  
 
1.2 Contrôle des conditions opératoires 
 
1.2.1 Apport d’énergie : composition de l’atmosphère de pyrolyse 
 
Dans le CFiBR, l’apport d’énergie est assuré par les fumées issues de la combustion du propane en 
haut du réacteur. Le débit de propane est contrôlé par un débitmètre massique Brooks 5850 S (10 
Nl/min max) et celui d’air par un 5850 SLA (300 Nl/min max) ; la puissance maximale des bruleurs est 
de 15 kW. La précision de ces débitmètres nous permet de réaliser une combustion en conditions 
stœchiométriques (équation 19). Cela garantit l’absence d’O2 dans les fumées, et donc de réactions 
d’oxydation des produits de pyrolyse.  
𝐶3𝐻8 + 5 𝑂2 + 18,6 𝑁2 →  3 𝐶𝑂2 + 4 𝐻2𝑂 + 18,6 𝑁2      Équation 19 
L’atmosphère de pyrolyse est un mélange de N2, CO2 et H2O, dont la composition est donnée dans le 
Tableau 13. La précision des débitmètres est également importante pour calculer les débits des 
produits de pyrolyse :  
- Le débit de N2 permet de calculer le débit total de gaz en sortie, car c’est un gaz inerte utilisé 
comme traceur.  
- CO2 et H2O étant aussi des produits des réactions de pyrolyse, il est important de connaître 
leurs débits en entrée du réacteur afin de déterminer les productions nettes par la pyrolyse.  
 
Tableau 13 : Composition de l’atmosphère générée par les bruleurs air/propane du CFiBR 
Composition de l’atmosphère N2 H2O CO2 O2 
% massique 71,8 9,9 18,2 (-) 
% volumique 72,6 15,6 11,7 (-) 
 
Cet apport d’énergie par convection présente cependant un inconvénient : des débits importants 
sont nécessaires pour pouvoir atteindre des températures élevées dans le réacteur. Dans le cadre de 




débits de fumées compris entre 80 et 200 Nl/min environ pour un débit d’alimentation en PF de 6 
kg/h. Les vitesses des gaz dans le lit sont donc élevées, ce qui se traduit par des temps de séjour très 
faibles. De plus, les gaz produits par les réactions de pyrolyse sont fortement dilués dans cette 
atmosphère, ce qui rend leur quantification délicate.  
On notera que le CO2 et la vapeur d’eau peuvent réagir avec le char selon les réactions de vapo-
gazéification et de Boudouard, d’autant plus que le temps de séjour des solides dans le réacteur est 
long. Cependant, nous avons travaillé à des températures inférieures à 700°C : les cinétiques de ces 
réactions sont très lentes à de telles températures. Nous avons en effet vérifié, grâce à un modèle 
numérique simulant la gazéification d’une particule de char [97], que la consommation de carbone 
par les réactions de gazéification est négligeable : à 700°C, sous une atmosphère composée à 15 % 
vol. de vapeur d’eau et pour un temps de séjour d’une heure, la conversion d’une particule de char 
de 5 mm d’épaisseur est de inférieure à 5 %. Ces conditions étant plus sévères que celles avec 
lesquelles nous avons travaillé, nous considérons donc que la gazéification du char est négligeable 
dans nos expérimentations.   
 
1.2.2 Hauteur de lit 
 
La hauteur de lit fixe conditionne le temps de séjour des solides et des gaz dans le réacteur. Elle joue 
donc un rôle essentiel pour la conversion des particules de bois et les réactions secondaires des 
vapeurs de pyrolyse. La procédure expérimentale mise au point a pour but d’éviter les fluctuations 
importantes de la hauteur du lit.  
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Nous avons fait le choix de travailler de manière semi-continue en maintenant le débit de PF 
constant. La position de la surface du lit est donc en augmentation constante en raison de 
l’accumulation des PF dans le réacteur. Lors d’une extraction de char en bas du réacteur, le niveau du 
lit descend brusquement de quelques cm. L’extraction périodique de char permet de maintenir la 
surface du lit à une hauteur constante.  
Nous utilisons un des thermocouples du réacteur pour contrôler le niveau de la surface du lit. La 
hauteur du lit fixe peut ainsi être fixée à 15, 25, 35, 45 ou 55 cm selon le thermocouple utilisé. Par 
exemple, T7 est utilisé en tant que thermocouple de contrôle pour maintenir la hauteur du lit à 25 
cm (Figure 55). Quand T7 est découvert, la température mesurée est d’environ 600°C (fumées de 
combustion du propane). Sa température chute périodiquement à environ 450°C : il est alors 
recouvert par des PF fraiches. L’extraction de char se traduit par une remontée immédiate de la 
température mesurée par T7, à nouveau découvert.  
Avec cette méthode, la hauteur du lit fixe n’est pas strictement constante. Nous avons estimé que 
lors d’une extraction de char, la hauteur du lit fixe diminue d’environ 4 cm. La hauteur moyenne du 
lit fixe est donc de 2 cm inférieure à celle du thermocouple de contrôle. Il est délicat d’augmenter la 
fréquence d’extraction du char dans le but de réduire l’amplitude des oscillations de la hauteur du lit. 
En effet, la détection du recouvrement du thermocouple de contrôle deviendrait moins évidente car 
les écarts de températures seraient moins marqués.  
 
2 Echantillonnage des produits 
 
Les débits de PF et de produits de pyrolyse sont relativement importants lors de nos 
expérimentations. Ceci rend problématique la récupération de la totalité des produits de pyrolyse, 
notamment les huiles de pyrolyse dont la condensation est complexe à mettre en œuvre à cette 
échelle. Nous avons donc développé une ligne d’échantillonnage pour les huiles et gaz permanents 
ainsi qu’une méthodologie spécifique permettant d’estimer le rendement en char.  
 
2.1 Huiles de pyrolyse et gaz incondensables 
 
2.1.1 La ligne d’échantillonnage 
 
La ligne d’échantillonnage est représentée en Figure 56. Elle permet de prélever une fraction des 
produits gazeux de pyrolyse en sortie du réacteur, de condenser la plupart des composés organiques 
et l’eau et d’analyser la composition des gaz permanents.  
Le protocole d’échantillonnage a été adapté du Tar Protocol, norme mise au point pour quantifier les 
goudrons en sortie des installations de gazéification. Dans notre cas, les gaz prélevés ont une forte 




faibles dans la ligne d’échantillonnage pour éviter le bouchage de la tuyauterie ou des bulleurs. Les 
prélèvements ne sont donc pas réalisés de manière isocinétique et nous n’utilisons pas de filtre à 
particules. Nous avons également réduit le nombre de bulleurs car nous n’utilisons qu’un bain froid.  
 
 
Figure 56 : Schéma de la ligne d'échantillonnage 
 
Les gaz de pyrolyse sont prélevés par une canne en acier inoxydable pénétrant au niveau de l’axe 
central du réacteur (1), en dessous de la grille supportant le lit fixe. Les gaz passent ensuite dans le 
système de condensation constitué de 5 flacons bulleurs en série. Le premier, vide, est à 
température ambiante (2) : l’eau et une majorité des composés organiques sont condensés dans ce 
flacon. Les trois bulleurs suivants sont plongés dans un bain refroidi à -20°C (6) : les deux premiers 
contiennent de l’isopropanol (3), afin de mieux piéger les composés ayant une faible tension de 
vapeur, comme le benzène. Le troisième bulleur est muni d’un fritté en quartz (4) et permet de 
recondenser l’isopropanol entraîné par le flux gazeux ou les composés organiques les plus volatils. Le 
dernier bulleur (5) est rempli de silicagel afin de piéger les dernières traces d’eau et protéger le 
chromatographe.  
Les gaz secs passent ensuite par une pompe (7) puis un débitmètre à bille (8) et un compteur à gaz 
(9). Ce dernier permet de connaître la quantité totale de gaz incondensables prélevés pendant 
l’échantillonnage. Ces gaz sont finalement analysés par un chromatographe en phase gazeuse 
(microGC) Varian CP 4900 (10) : l’appareil, équipé de deux colonnes, permet de déterminer les 
concentrations en H2, O2, N2, CO, CO2, CH4, C2H4, C2H6 dans les gaz secs toutes les 2 minutes environ.  
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2.1.2 Estimation des débits de gaz incondensables 
 
Les débits de gaz incondensables dans le réacteur sont estimés à partir des résultats des données 
obtenues par la microGC. L’azote étant inerte, l’équation de conservation s’écrit :  
𝑄𝑁2 = 0,781𝑄𝑎𝑖𝑟 = 𝑄𝑔𝑎𝑧
𝑡𝑜𝑡 [𝑁2]         Équation 20 
On peut donc déduire le débit total de gaz incondensables en sortie du réacteur 𝑄𝑔𝑎𝑧
𝑡𝑜𝑡  (Nl.min-1) 
d’après la concentration en azote dans ces gaz [N2] (% vol.) et le débit d’air injecté dans le réacteur 
Qair (Nl.min
-1). Le débit 𝑄𝑖  (Nl.min
-1) de chaque gaz i est obtenu d’après sa concentration [𝑖] selon :  
𝑄𝑖 = 𝑄𝑔𝑎𝑧
𝑡𝑜𝑡 [𝑖]            Équation 21 
Les mesures de concentrations sont moyennées sur une durée d’environ 30 minutes afin de lisser les 
variations (des fluctuations des valeurs sont observées, notamment en raison du mode de pilotage 
de l’installation).  
Les débits des gaz produits dans le réacteur par les réactions de pyrolyse sont ainsi directement 
calculables. Pour obtenir le débit de CO2 dû aux réactions de pyrolyse 𝑄𝐶𝑂2
𝑝𝑦𝑟𝑜
, il faut soustraire le 
débit provenant de la combustion stœchiométrique du propane 𝑄𝐶𝑂2
𝑝𝑟𝑜𝑝
 au débit total de CO2 
déterminé par la microGC :  
𝑄𝐶𝑂2
𝑝𝑦𝑟𝑜 =  𝑄𝐶𝑂2
𝑡𝑜𝑡 −  𝑄𝐶𝑂2
𝑝𝑟𝑜𝑝 =  𝑄𝑔𝑎𝑧
𝑡𝑜𝑡 [𝐶𝑂2] −  3𝑄𝑝𝑟𝑜𝑝       Équation 22 
Enfin, grâce au compteur à gaz, le débit moyen de gaz secs dans la ligne d’échantillonnage, Qech, est 
connu. On peut donc définir ηech, le ratio entre le débit de gaz secs prélevé et le débit total dans le 
réacteur selon :  
𝜂𝑒𝑐ℎ =  
𝑄𝑒𝑐ℎ
𝑄𝑔𝑎𝑧
𝑡𝑜𝑡            Équation 23 
 
2.1.3 Estimation des débits de condensables 
 
La pesée des bulleurs avant et après échantillonnage permet de connaître la masse de condensables 
échantillonnés et d’en déduire leur débit moyen dans la ligne 𝑄𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑒𝑐ℎ . Les contenus des différents 
bulleurs sont ensuite regroupés. 
La teneur en eau des condensats est déterminée par une titration Karl-Fischer. Les débits respectifs 
d’eau et de composés organiques dans la ligne d’échantillonnage 𝑄𝐻2𝑂
𝑒𝑐ℎ  et 𝑄𝑜𝑟𝑔𝑎
𝑒𝑐ℎ  sont déduits de 
cette mesure. Les débits d’eau et de composés organiques dans le réacteur, 𝑄𝐻2𝑂
𝑡𝑜𝑡  et 𝑄𝑜𝑟𝑔𝑎
𝑡𝑜𝑡  sont 
ensuite déterminés grâce au ratio ηech défini précédemment (équation 23) :  
𝑄𝐻2𝑂




           Équation 24 
𝑄𝑜𝑟𝑔𝑎








Le débit d’eau ainsi calculé regroupe l’eau provenant de la combustion du propane 𝑄𝐻2𝑂
𝑝𝑟𝑜𝑝
, celle de 
l’humidité du bois 𝑄𝐻2𝑂
ℎ𝑢𝑚 et celle due aux réactions de pyrolyse 𝑄𝐻2𝑂
𝑝𝑦𝑟𝑜
. Le débit d’eau de pyrolyse est 
donc calculé ainsi : 
𝑄𝐻2𝑂
𝑝𝑦𝑟𝑜 =  𝑄𝐻2𝑂
𝑡𝑜𝑡 − 𝑄𝐻2𝑂
𝑝𝑟𝑜𝑝 − 𝑄𝐻2𝑂
ℎ𝑢𝑚          Équation 26 
Le taux d’humidité du bois mesuré lors de chaque expérience permet de calculer 𝑄H2O
ℎ𝑢𝑚. La puissance 
des bruleurs étant fixée durant les échantillonnages, 𝑄H2O
𝑝𝑟𝑜𝑝 est déduit du débit de propane d’après la 
combustion stœchiométrique du propane.  
 
2.1.4 Analyse des condensats par GCMS 
 
Les condensats sont analysés par GC-MS, afin de déterminer leur composition en composés 
organiques. La liste des composés quantifiables et les conditions opératoires de l’analyseur sont 
détaillées en Annexe B.  
Cette analyse permet d’obtenir les concentrations de chaque composé dans les condensats, donc tel 
qu’échantillonné dans l’isopropanol. En tenant compte des différentes dilutions expérimentales 
(isopropanol, eau due à la combustion du propane, eau provenant de l’humidité des PF), on peut 




Le char s’accumule dans le pot de récupération en bas du réacteur à chaque extraction ; les 
particules plus fines sont récupérées au niveau du cyclone. Lors d’un échantillonnage, l’ensemble est 
collecté et broyé à moins de 0,5 mm. Une partie de ce char est conservée pour analyses. Le char est 
caractérisé grâce aux analyses immédiates (taux de cendres et de matières volatiles résiduelles) et 
ultimes (composition élémentaire). La réactivité du char vis-à-vis des réactions de gazéification peut 
également être déterminée par ATG. Plusieurs méthodes ont été employées pour calculer le débit de 
char en sortie du réacteur et sont décrites ci-après.  
 
2.2.1 Calcul du débit de char par pesée 
 
La méthode la plus directe consiste en la pesée systématique du char extrait et des particules fines 
piégées par le cyclone. Ces dernières représentent environ 5 % des solides récupérés en sortie du 
réacteur.  
La masse récupérée lors de chaque extraction peut varier de manière importante. En effet, elle 
dépend de la durée entre deux extractions, qui n’est pas constante. Ceci représente une incertitude 
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importante sur la valeur de débit « instantané » obtenu. En cumulant la quantité de char obtenue sur 
plusieurs extractions, un débit moyen peut être calculé. Ceci est illustré en Figure 57, où le 
rendement en char est le débit de char rapporté au débit de PF sur base sèche.  
 
 
Figure 57 : Estimation du rendement en char par pesée des solides en sortie du réacteur 
 
2.2.2 Estimation du débit de char par mesure du taux de cendres 
 
La mesure du taux de cendres14 dans le char échantillonné en sortie du réacteur permet également 
de calculer le débit de char. Cette méthode repose sur les hypothèses suivantes :  
(1) toutes les matières minérales restent dans le solide au cours de la pyrolyse ;  
(2) la biomasse initiale est suffisamment homogène pour considérer qu’elle a un taux de cendres 
identique quel que soit l’échantillon ;  
(3) le taux de cendres dans le char échantillonné est représentatif de l’ensemble du char produit.  
En se basant sur la conservation de la quantité de matières minérales, le débit de char s’écrit :  






)         Équation 27 
où A représente la teneur en cendres dans le solide sec.  
L’hypothèse (1) a déjà été validée lors d’une précédente étude au CIRAD en pyrolyse rapide de bois 
en lit fluidisé : plus de 99 % des matières minérales présentes dans le bois initial restent dans le 
résidu solide [98].  
L’hypothèse (2) est vérifiable en réalisant la mesure du taux de cendres sur plusieurs échantillons 
d’un même stock de plaquettes forestières. Les premières PF utilisées dans le cadre de cette étude 
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(PF 1) provenaient d’une seule essence de bois, le pin maritime. La mesure du taux de cendres dans 
ces PF donnait des valeurs de 0,4 % de manière répétable : nous avons donc considéré le stock 
comme suffisamment homogène.  
L’hypothèse (3) a été partiellement vérifiée : les taux de cendres mesurés dans le char échantillonné 
en bas du réacteur, et dans les fines récupérées dans le cyclone étaient comparables. Cependant, il 
n’est pas certain que toutes les fines soient piégées par le cyclone. Si ce n’est pas le cas, le taux de 
cendres mesuré pourrait être biaisé si les particules les plus fines ont une concentration en matières 
minérales différente de celle du bois.  
 
2.2.3 Comparaison des deux méthodes 
 
Les débits de chars produits lors des expérimentations sur le CFiBR à partir de PF 1 à différentes 
températures de pyrolyse15 ont été calculés selon les deux méthodes précédemment décrites, Figure 
58. Globalement, les rendements en char diminuent avec la température de pyrolyse : les courbes de 
tendance ont des allures conformes à ce qui est observé dans la littérature. Cependant, pour chaque 
méthode, les résultats obtenus montrent une dispersion importante des valeurs des rendements : 
elles ne paraissent donc pas fiables. Par ailleurs, les écarts observés entre les deux méthodes sont 
significatifs : ces écarts sont liés à des problèmes de précision d’une part, et d’exactitude d’autre 
part, qui sont discutés plus bas. 
 
 
Figure 58 : Comparaison des rendements en char estimés par deux méthodes 
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- Concernant le calcul du débit de char par mesure du taux de cendres, cette dispersion des 
valeurs peut s’expliquer par les faibles teneurs en cendres dans les échantillons. Les PF ont 
une teneur en cendres d’environ 0,4 %, celles des chars produits se situent entre 1 et 2 %. Or 
la norme employée pour la détermination de la teneur en cendres tolère une erreur absolue 
de ± 0,2 %, soit 10 à 20 % de la valeur mesurée dans nos chars. Ces incertitudes se traduisent 
par des variations de 2 à 10 % sur la valeur des rendements. En conclusion, cette méthode 
n’est pas adaptée aux faibles teneurs en cendres des PF employées et des chars produits 
dans cette étude.  
- La méthode d’estimation du débit de char par pesée des solides en sortie du réacteur et du 
cyclone est également discutable. A température équivalente, on observe des écarts de 5 à 
10 % sur la valeur du rendement en char. De plus, les rendements obtenus entre 550 et 
600°C sont supérieurs à ceux obtenus entre 450 et 500°C. Il est possible que le cyclone ne 
soit pas suffisamment efficace pour piéger toutes les particules fines dans nos conditions 
opératoires. Ces fines seraient donc emportées avec les gaz vers la post-combustion.  
L’entraînement des particules les plus fines par le flux gazeux en sortie du réacteur permet 
d’expliquer la différence globale observée entre les deux méthodes testées. Jendoubi et al. [98] ainsi 
que Pattiya et Subittak [99] ont en effet montré que les particules les plus fines produites en pyrolyse 
rapide ont des teneurs en cendres plus élevées que la majorité des solides récupérés. La distribution 
des cendres dans les solides produits en pyrolyse n’est donc pas homogène. En conséquence, les 
teneurs en cendres dans les échantillons récupérés lors de nos expérimentations sont probablement 
sous-estimées. Les rendements en char calculés d’après ces teneurs sont alors surestimés, alors que 
les rendements calculés par pesée des solides sont sous-estimés. 
En résumé, les deux méthodes exposées s’avèrent peu fiables et non concordantes. Nous avons donc 
cherché à établir une nouvelle méthode d’estimation du rendement en char.  
 
2.2.4 Estimation du rendement en char par mesure de la teneur en matières 
volatiles résiduelles 
 
Nous avons cherché à établir une corrélation entre le taux de Matières Volatiles Résiduelles16 (MVR) 
dans le char et le rendement massique de pyrolyse des PF. Dans ce but, nous avons réalisé une série 
d’expérimentations à l’échelle du laboratoire, grâce au réacteur Aligator (présenté au chapitre 
précédent).  
Ce réacteur permet de produire des chars dans des conditions proches de celles rencontrées dans le 
réacteur CFiBR :  
- introduction rapide des PF dans un réacteur à la température de pyrolyse visée,  
- balayage du lit de solides par un gaz inerte préchauffé.  
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La configuration du réacteur a été simplifiée par rapport à celle décrite dans le chapitre 3. Le schéma 
et le mode opératoire correspondant sont détaillés en Annexe D. Les PF utilisées ont été tamisées et 
la fraction < 8 mm a été utilisée, afin de pouvoir travailler avec une masse d’échantillon suffisante 
dans le réacteur (d.i. 26 mm). Des températures de pyrolyse comprises entre 400 et 700°C ont été 
testées afin de couvrir la gamme de températures étudiée lors des expérimentations sur le CFiBR. Les 
expériences ont été menées sur les deux types de PF ayant été testées lors des expérimentations sur 
le CFiBR, qui ont des compositions très proches (cf. 3.1.1). 
Les rendements en char ont été calculés par pesée, sur base sèche. Les valeurs des rendements en 
char en fonction de la température de pyrolyse sont illustrées en Figure 59. Ces mesures regroupent 
des expériences avec des temps de séjour de 30 et 60 minutes sans distinction, car les différences 
mesurées n’étaient pas significatives. Dans ces conditions expérimentales, les rendements en char 
pour les PF 1 et 2 sont très proches.  
 
 
Figure 59 : Rendement en char en fonction de la température finale de pyrolyse dans le réacteur Aligator 
 
La Figure 60 présente les rendements en char en fonction des taux de MVR mesurés. Pour les deux 
types de PF  la relation entre les deux grandeurs est bien décrite par une régression linéaire, comme 
en attestent les coefficients de corrélation > 98 %. Le rendement en char peut donc être estimé 
simplement à partir de la mesure du taux de MVR.  
Les deux corrélations ainsi obtenues divergent légèrement pour des faibles valeurs de MVR. Pour un 
taux de MVR de 5 %, l’écart des rendements obtenus en utilisant les deux corrélations est de 1,5 % 
seulement. Nous avons donc choisi d’utiliser une seule corrélation pour les deux types de PF, 
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Figure 60 : Rendement  en fonction du taux de MVR dans les chars produits sur Aligator 
 
La corrélation liant le rendement massique et le taux de MVR des chars est donc :  
𝜂𝑐ℎ𝑎𝑟 = (0,46 ± 0,02)𝑀𝑉𝑅 + 0,16         Équation 28 
Le coefficient de détermination associé est : R² = 0,9764.  
Afin de pouvoir utiliser cette corrélation dans le cadre des expérimentations sur le CFiBR, nous avons 
vérifié que les taux de MVR mesurés sur les chars produits sur le CFiBR sont comparables à ceux 
obtenus sur Aligator à températures équivalentes (Figure 61). Pour les chars issus du CFiBR, il s’agit 
de la température maximale mesurée en T8 et T9 pendant les 30 minutes précédant la dernière 
extraction de l’échantillon de char concerné, et non la température moyenne. La teneur en MVR est 
en effet dépendante de la température maximale qu’a subie un échantillon. 
 
 
Figure 61 : Taux de MVR dans les chars produits sur Aligator et sur CFiBR 
 
R² = 0,9836 
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Les chars produits sur les deux installations ont des taux de MVR comparables à 5 % près sur la plage 
de température étudiée. Nous avons par conséquent fait le choix d’utiliser la corrélation liant le taux 
de MVR et le rendement massique (équation 28) pour estimer les rendements en char en sortie du 
CFiBR dans les résultats présentés par la suite.  
 
3 Influence de la température de pyrolyse et de la hauteur de lit sur les 
répartitions et compositions des produits de pyrolyse 
 
Dans un premier temps, les paramètres opératoires et leur influence sur les profils de température et 
les temps de séjour des produits de pyrolyse sont présentés. Ensuite, l’influence de ces paramètres 
opératoires sur les répartitions des produits de pyrolyse et leurs compositions est étudiée.  
 
3.1 Conditions opératoires  
 
3.1.1 Plaquettes forestières 
 
Deux stocks de plaquettes forestières ont été utilisés lors des campagnes d’expériences menées sur 
le pilote (Tableau 14). Bien que provenant d’espèces de conifères différentes et originaires de 
régions distinctes, leurs propriétés sont très proches.  
 
Tableau 14 : Caractéristiques des plaquettes forestières utilisées lors de cette étude 
 PF 1 PF 2 
Origine Ardèche (2010) Aveyron (2012) 
Essences Pin maritime Epicéa, pin d’Alep, sapin 
Analyse immédiate 
Humidité (% b.h.) 10-15 % 10-12 % 
Taux de cendres (% b.s.) 0,4 % 0,15 – 0,5 % 
Taux de MVR (% b.s.) 83,3 % 82,9 % 
Analyse élémentaire (teneurs massiques, % b.s.) 
C 53,0 % 50,3 % 
H 5,8 % 5,9 % 
N 0,1 % 0,1 % 
O17 40,7 % 43,3 % 
 
                                                          
17
 La teneur en oxygène est en effet déduite des teneurs en cendres et autres éléments par différence selon :   
O = 100 – (C + N + H + cendres) (où les teneurs sont exprimées en % massiques). 
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Les résultats présentés par la suite regroupent les expériences menées avec les deux types de 
plaquettes sans distinction. Nous n’avons pas observé de différences significatives entre ces deux 
types de PF sur l’ensemble des mesures effectuées lors de cette campagne d’expérimentations. Il 
faut cependant noter que si leurs taux de matières volatiles résiduelles respectifs sont très proches, 
leurs compositions élémentaires sont légèrement différentes : les PF 2 ont une teneur en carbone 
moindre, et une teneur en oxygène plus élevée. Le rapport O/C est donc de 0,768 pour les PF 1 et de 
0,861 pour les PF 2.  
 
3.1.2 Profils de températures dans le lit et température de pyrolyse 
 
Il convient avant tout de définir la température de pyrolyse dans nos expérimentations. Deux 
exemples de profils de température dans le lit en régime stationnaire sont illustrés en Figure 62. La 
hauteur de lit est de 45 cm, la surface du lit était donc maintenue au niveau de T5. Les températures 
mesurées ont été moyennées sur 30 minutes et sont représentées avec l’écart-type correspondant 
en barre d’erreur.  
Les PF subissent une montée en température rapide entre la surface du lit et T6, soit sur moins de 10 
cm. Le gradient de température entre T6 et T9 est plus faible. La température en surface du lit (T5) 
est plus élevée car le thermocouple correspondant est en réalité la plupart du temps en dehors du 
lit : il mesure la température des fumées chaudes provenant des bruleurs (cf. 1.2.2). Cette valeur ne 
reflète donc pas celle de la surface du lit fixe.  
Par la suite, la température de pyrolyse est définie comme la moyenne des valeurs mesurées en T6, 
T7, T8 et T9 et moyennées sur 30 minutes pour une hauteur de lit de 45 cm. Avec un lit de 25 cm de 
hauteur, la température de pyrolyse est la moyenne de T8 et T9, T7 étant le thermocouple servant au 
contrôle de la hauteur du lit.  
 
 







































3.1.3 Hauteur de lit et estimation des temps de séjour des solides et des gaz 
 
Deux hauteurs de lit ont été étudiées dans le cadre de ces expériences, 25 et 45 cm. L’augmentation 
de la hauteur de lit résulte en l’augmentation des temps de séjour du char et des produits gazeux de 
pyrolyse dans le lit fixe. Le temps de séjour des solides (PF et char) dépend de leurs débits 
volumiques respectifs et de la hauteur de lit. Le temps de séjour des matières volatiles va également 
dépendre de la vitesse du gaz caloporteur et de la production de gaz dans le lit (séchage des PF, 
pyrolyse). L’estimation des temps de séjour des produits de pyrolyse fait donc l’objet d’une 
discussion dans les paragraphes suivants.  
 
Temps de séjour des solides 
Dans un réacteur cylindrique de volume Vréac (m
3) et de section S (m²), le temps de séjour τ (s) d’une 




           Équation 29 
Si l’écoulement du lit dans le réacteur est de type piston et sa masse volumique constante, la vitesse 




̇            Équation 30 
Où ?̇? est le débit massique du lit (kg.s-1) et ρ sa masse volumique apparente (kg.m-3).  
La difficulté à laquelle nous sommes confrontés dans le cas de la pyrolyse de bois est que les 
propriétés du lit changent au cours de son écoulement dans le réacteur. La masse volumique 
apparente du lit change le long du réacteur en raison du dégagement des matières volatiles et du 
tassement. Or nous n’avons pas accès au profil de densité apparente du lit dans le CFiBR. La mesure 
expérimentale n’est pas réalisable, car elle nécessiterait un échantillonnage complet du lit, tranche 
par tranche. Dans notre cas, il faudrait pouvoir refroidir très rapidement le lit afin de stopper les 
réactions de pyrolyse en cours. L’inertie thermique du réacteur ne permet pas un tel refroidissement.  
Nous n’avons accès qu’aux mesures de densités apparentes en vrac des PF d’une part et du char en 
sortie du réacteur et après refroidissement d’autre part. Dans le but d’estimer les temps de séjour, 
nous proposons de représenter le volume réactionnel ainsi :  
- Un premier lit fixe de PF en phase de pyrolyse « active ». Les propriétés du solide évoluent 
depuis celles des PF sèches à celles du char. Cette évolution est supposée linéaire : les 
caractéristiques du solide (densité apparente et débit massique) sont donc la moyenne de 
celles des PF et du char.  
- Un deuxième lit fixe de char en pyrolyse « passive ». Les réactions de pyrolyse sont 
achevées ; les propriétés du solide sont celles du char en sortie.  
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Plusieurs hypothèses sont nécessaires pour calculer les vitesses de déplacement des solides et les 
temps de séjour dans le réacteur :  
- La durée de la pyrolyse « active » dépend de la température du gaz caloporteur, et donc de la 
température de pyrolyse finale. Nous nous appuyons sur les résultats obtenus sur le réacteur 
Aligator. Les vitesses de montée en température des particules sont assez proches dans les 
deux réacteurs. La durée de pyrolyse « active » dans le CFiBR correspond donc à celle de 
production des matières volatiles dans le réacteur Aligator.  
- La densité apparente et le rendement en char dépendent également de la température de 
pyrolyse. Les valeurs utilisées sont celles mesurées en sortie du CFiBR.  
Le Tableau 15 regroupe les grandeurs mesurées pour l’estimation des temps de séjour des solides 
dans nos conditions opératoires. Les masses volumiques (vrac) ont été mesurées en sortie du 
réacteur et sont probablement surestimées en raison du broyage lié à l’extraction du char.  
 
Tableau 15 : Paramètres utilisés pour l’estimation des temps de séjour des solides dans le CFiBR 
Température 
de pyrolyse (°C) 
Durée de pyrolyse 
« active » (min) 
Rendement 
en char (b.s.) 
Masse volumique 
du char (g/l) a 
Hauteur de la zone 
« active » (cm) b 
400 20 30 % 140 12,4-19,5 
500 15 25 % 120 9,4-14,8 
600 10 21 % 100 6,4-10,1 
700 5 18 % 80 3,3-5,2 
a
 D’après les mesures réalisées sur les chars en sortie du réacteur 
b
 Valeurs basse et haute correspondant à des débits respectifs de PF de 4 et 6 kg/h 
 
Les résultats de cette estimation des temps de séjour des solides dans le réacteur CFiBR sont illustrés 
en Figure 63, pour deux hauteurs de lit et deux débits de PF entre 400 et 700°C. Dans l’ensemble des 
expériences présentées ici, les temps de séjour estimés des solides étaient compris entre 30 et 70 
minutes environ.  
 
Figure 63 : Temps de séjours estimés pour les solides en fonction de la température de pyrolyse pour 
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L’augmentation du débit de PF de 4 à 6 kg/h entraîne une diminution du temps de séjour d’environ 
70 % pour une hauteur de lit de 25 cm. Ce résultat est logique car la vitesse des solides augmente 
avec leur débit à hauteur de lit constante. L’augmentation de la hauteur de lit de 25 à 45 cm entraîne 
le doublement du temps de séjour, ce qui était également attendu.  
En revanche, il est intéressant de constater que dans des conditions opératoires données, le temps 
de séjour des solides ne varie quasiment pas avec l’augmentation de la température de pyrolyse. En 
effet, une augmentation de la température entraîne une diminution du débit massique de char en 
raison de la plus grande conversion du solide. Cependant, la densité apparente de ce lit de char 
diminue elle aussi, si bien que le débit volumique du char reste à peu près constant. Nous avons 
représenté l’erreur réalisée si la masse volumique du char est surestimée de 20 g/l en raison du 
broyage.  
 
Temps de séjour des matières volatiles 
L’estimation du temps de séjour des matières volatiles dans le lit fixe est complexe. Le calcul est basé 
sur la connaissance du débit volumique des gaz dans le réacteur, qui regroupe les gaz issus des 
bruleurs, la vapeur d’eau provenant de l’humidité des PF et l’ensemble des vapeurs de pyrolyse.   
Nous nous sommes basés sur les hypothèses suivantes :  
- Le temps de séjour des gaz est calculé sur la hauteur de la zone « passive » du lit fixe. C’est 
en effet dans cette zone seulement que la totalité des vapeurs de pyrolyse circule. Cette 
hauteur dépend de la température moyenne de pyrolyse comme calculé pour le temps de 
séjour des solides. La valeur de la porosité interparticulaire du lit de char a été fixée à 0,55 
[15, 96, 100].  
- La valeur de la masse molaire moyenne des vapeurs condensables de pyrolyse a été 
considérée constante et égale à 150 g/mol (cf. chapitre 3).  
Il est ainsi possible d’estimer la vitesse des gaz dans la zone « passive » du lit fixe. Les temps de 
séjour correspondants pour nos points expérimentaux (cf. résultats présentés par la suite) sont 
représentés en Figure 64. Pour une hauteur de lit de 25 cm, les temps de séjour dans le char sont de 
0,2 à 0,4 s et varient peu avec la température de pyrolyse. L’augmentation de la vitesse des gaz due à 
la température plus élevée et au débit des bruleurs plus important est compensée par 
l’augmentation de la hauteur de la zone de pyrolyse « passive ».  
Quand la hauteur de lit passe à 45 cm, les temps de séjour sont dans l’ensemble 2 à 3 fois plus 
importants. Ils diminuent de 0,8 à 0,4 s sur la plage de température étudiée. Ces temps de séjour 
estimés sont assez faibles, mais la variation engendrée par l’augmentation de la hauteur de lit devrait 
être suffisante pour observer l’effet du char sur le craquage des vapeurs de pyrolyse.  
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Figure 64 : Temps de séjour des gaz dans le lit fixe de char (zone « passive ») dans la plage de températures 
étudiée, pour deux hauteurs de lit 
 
3.2 Les produits de la pyrolyse de PF en lit fixe continu 
 
Nous présentons dans cette partie les résultats de l’étude paramétrique réalisée. Dans un premier 
temps, l’influence de la température sur la répartition entre char, condensables et gaz permanents 
est décrite. Ensuite, chacun de ces produits est analysé de manière détaillée. L’influence de la 
température et de la hauteur de lit sur les compositions des produits sera discutée, notamment au 
travers du rôle des réactions secondaires de craquage des vapeurs de pyrolyse.  
Dans cette partie, les productions (ou rendements) de chaque produit sont exprimés en % massique 
du débit de PF sèches entrant, sauf indication contraire. Les bilans de matière pour l’ensemble de nos 
expériences sont compris entre 87 et 107 %, la plupart étant inférieurs à 100 %. La répétabilité des 
mesures de rendements en char et en gaz incondensables était très satisfaisante. Les écarts entre les 
différentes expériences sont donc principalement dus au manque de précision dans l’estimation des 
débits des produits condensables (cf. 2.3.1). Les rendements en produits condensables présentés par 
la suite ont donc été déduits afin que les bilans de matières soient égaux à 100 %. Le ratio eau de 
pyrolyse/huiles dans les condensables est conservé.  
 
3.2.1 Répartition des produits de pyrolyse 
 
L’impact de la température de pyrolyse sur la répartition en char, gaz et vapeurs condensables est 
illustré en Figure 65, pour une hauteur de lit de 25 cm. Les tendances observées sont analogues à 
celles observées dans d’autres types de réacteurs bien que les valeurs des rendements soient 
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Figure 65 : Rendements massiques des produits de pyrolyse en fonction de la température de pyrolyse pour 
une hauteur de lit de 25 cm 
 
En premier lieu, la production de char diminue rapidement entre 360 et 500°C, passant de 33 à 23 %. 
Au-delà de 500°C, cette diminution est moins marquée : 21 % à 590°C et 18 % à 670°C. Ces valeurs 
sont plus élevées que celles observées dans les procédés à lit fluidisé. C’est principalement en raison 
de la taille plus importante des particules dans notre cas, qui entraîne une montée en température 
plus lente. En revanche, elles sont comparables à celles observées par Fassinou et al. sur un 
pyrolyseur à vis au CIRAD [101].  
La production de gaz permanents augmente régulièrement : entre 360 et 670°C, elle passe de 7 à 31 
%. Ces valeurs sont comparables à celles observées dans des procédés à lit fluidisé [12]. En revanche, 
elles sont nettement inférieures à celles obtenues sur le pyrolyseur à vis du CIRAD : ceci s’explique 
par les différences de temps de séjour des vapeurs de pyrolyse dans ces deux procédés. Il n’y a pas 
de gaz vecteur dans un réacteur à vis et les dimensions de ce dernier sont plus grandes que celles du 
CFiBR. Le temps de séjour des gaz est donc plus élevé dans un réacteur à vis, ce qui favorise les 
réactions de craquage des vapeurs produisant des gaz permanents.  
Enfin, la production de condensables est comprise entre 60 et 65 % sur la plage 360-590°C. Il n’y a 
pas de pic de production autour de 500°C comme observé en procédés fluidisés. La production de 
condensables ne baisse qu’au-delà de 600°C pour atteindre 50 % à 670°C. Ceci s’explique par les 
temps de séjour des gaz très faibles dans nos conditions opératoires. En conséquence, les réactions 
secondaires de craquage des vapeurs de pyrolyse n’ont pas d’influence sur les rendements en 
composés condensables entre 500 et 600°C pour une hauteur de lit de 25 cm : ceci peut s’expliquer 
par les faibles temps de séjour des gaz dans le lit de char.  
L’influence de la hauteur de lit sur la répartition des produits et les réactions secondaires de 
craquage sera discutée par la suite, lors de la présentation des analyses détaillées des différents 
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3.2.2 Caractéristiques des chars produits 
 
Teneur en MVR et rendement massique 
Dans nos conditions opératoires, les teneurs des chars en MVR diminuent de manière importante 
avec la température (Figure 66) : elles sont de l’ordre de 30 % à 360°C et deviennent inférieures à 10 
% au-delà de 500°C et à 5 % à 670°C.  
 
 
Figure 66 : Teneurs massiques en MVR dans les chars en fonction de la température de pyrolyse et de la 
hauteur de lit  
 
L’augmentation de la hauteur de lit de 25 à 45 cm n’a pas un impact très important sur les teneurs en 
MVR mesurées. Les valeurs sont légèrement plus faibles pour les expérimentations à 45 cm de 
hauteur de lit ; cependant l’écart n’est que de 5 à 10 % pour les températures les plus basses et 
diminue avec l’augmentation de la température. L’augmentation du temps de séjour des solides n’a 
pas d’impact majeur sur les teneurs en MVR dans les chars produits en lit fixe continu.  
Les rendements en char (Figure 67) suivent les mêmes tendances puisqu’ils sont déduits des mesures 
de MVR selon la méthode explicitée en 2.2.4. Les différences observées entre les deux hauteurs de lit 
(ainsi que l’incertitude liée au calcul par corrélation) ne sont pas significatives devant la dispersion 
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Figure 67 : Rendements en char en fonction de la température moyenne de pyrolyse 
 
Composition élémentaire 
Les teneurs massiques en C, H et O dans les chars sont présentées en Figure 68. Les valeurs mesurées 
pour des chars produits à 25 et 45 cm de hauteur de lit étant très proches, elles ne sont pas 
distinguées sur cette figure. Entre 360 et 670°C, la teneur en O passe de 15-20 % à moins de 5 % et 
celle de H de 4,5 à 2 %. Parallèlement, la teneur en C augmente de 75 à plus de 90 %. Cette 
augmentation est cohérente avec la diminution du rendement en char et se traduit par un 
enrichissement en C des chars.  
 
 
Figure 68 : Composition élémentaire des chars en fonction de la température de pyrolyse (C et O sur l’axe des 
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Cet enrichissement en C confère au char des caractéristiques proches de celles des charbons 
minéraux : les chars produits aux plus hautes températures ont des ratios O/C proches de 
l’anthracite (< 0,1) mais leurs ratios H/C restent toutefois en-deçà de ceux couramment rencontrés 
dans les charbons minéraux (de l’ordre de 0,5, contre 0,05 ou moins dans notre cas). A noter que les 
caractéristiques de ces chars produits en lit fixe continu en font des combustibles intéressants pour 
le remplacement des charbons minéraux dans les procédés industriels tels que la sidérurgie [9].  
 
3.2.3 Gaz permanents 
 
La production globale de gaz permanents est illustrée en Figure 69 pour les deux hauteurs de lit 
étudiées. Jusqu’à 500°C, la différence de hauteur du lit fixe ne semble pas avoir une influence 
significative. Au-delà de 500°C la production de gaz permanents augmente avec la hauteur de lit : 
cette évolution est imputable au temps de séjour accru des vapeurs de pyrolyse dans le lit fixe (cf. 
3.1.3) qui favorise les réactions de craquage.  
 
 
Figure 69 : Production de gaz permanents en fonction de la température de pyrolyse  
 
Les compositions volumiques des gaz permanents sont représentées en Figure 70, pour différentes 
températures de pyrolyse et hauteurs de lit. Jusqu’à 450°C, les gaz sont principalement composés de 
CO et CO2, à plus de 75 %. Au-delà de cette température, la part de CH4 et de H2 devient significative. 
Les proportions de CO et de CH4 dans les gaz restent à peu près constantes à partir de 450°C, autour 
de 40 et 15 % respectivement. Parallèlement, la proportion de H2 augmente avec la température 
alors que celle de CO2 diminue constamment. Les proportions de C2H4 et C2H6 restent négligeables 
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Figure 70 : Compositions volumiques des gaz de pyrolyse à différentes températures pour une hauteur de lit 
de 25 cm (gauche) et 45 cm (droite) 
 
Les compositions sont similaires pour les deux hauteurs de lit étudiées. La principale différence est 
que la proportion de CO2 est légèrement plus élevée et celle de H2 légèrement plus faible pour un lit 
de 45 cm par rapport à un lit de 25 cm. Ces évolutions sont conformes à celles observées dans 
d’autres types de réacteurs où l’augmentation de la température entraîne une formation accrue de 
CO et H2 principalement. Cependant, ces résultats ne reflètent pas vraiment les productions de 
chaque gaz car le débit total des gaz permanents augmente avec la température et la hauteur de lit 
(Figure 69). Nous avons donc illustré les productions massiques individuelles de CO, CO2, H2, CH4, 
C2H4 et C2H6 en % des PF sèches (Figure 71).  
CO2 et CO sont les principaux gaz produits sur la gamme de température étudiée, représentant 
jusqu’à 35 % de l’ensemble des produits à 670°C et 45 cm de hauteur de lit. L’évolution de la 
production avec la température et la hauteur de lit n’est pas la même pour tous les gaz. Pour une 
hauteur de lit de 25 cm, CO, H2 et C2H4 les plus influencés par l’augmentation de la température de 
pyrolyse : leur production s’accélère au-delà de 550°C. En revanche, CO2, CH4 et C2H6 voient leur 
production augmenter linéairement avec la température de pyrolyse sur la plage étudiée. Ces 
tendances vont dans le sens des résultats déjà exposés dans la littérature. H2, CO et C2H4 sont 
souvent considérés comme des indicateurs du craquage des vapeurs de pyrolyse en phase 
homogène ; ceci explique l’augmentation rapide de leur production aux températures de pyrolyse 
élevées.  
L’augmentation de la hauteur de lit, et donc du temps de séjour des vapeurs au contact du char, 
provoque la production supplémentaire de gaz pour des températures supérieures à 500°C. Pour ce 
paramètre aussi, les différents gaz ne sont pas affectés de la même manière. Les productions de H2, 
CH4 et C2H6 ne sont pas affectées par l’augmentation du temps de séjour des vapeurs. En revanche, 
les productions de CO et de CO2 augmentent de manière importante pour des températures 
supérieures à 500°C quand la hauteur de lit est augmentée. C’est le CO2 qui est le plus influencé par 
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Figure 71 : Rendements massiques en gaz permanents 
 
3.2.4 Composition des vapeurs condensables 
 
Répartition entre eau de pyrolyse et composés organiques 
Les vapeurs condensables récupérées dans les bulleurs de la ligne d’échantillonnage sont composées 
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décomposition du bois et des vapeurs primaires de pyrolyse. Les productions d’eau de pyrolyse et 
des composés organiques dans les conditions opératoires étudiées sont présentées en Figure 72.  
 
 
Figure 72 : Rendement en eau de pyrolyse et composés organiques 
 
La production de composés organiques reste supérieure à 40 % jusqu’à 500°C. Au-delà de cette 
température, la quantité de composés organiques diminue : cette tendance est mieux marquée pour 
une hauteur de lit de 45 cm. Ces tendances sont cohérentes avec celles observées précédemment 
pour les gaz ; elles traduisent les phénomènes de craquage se produisant au sein du lit fixe et 
l’augmentation de leur influence avec une plus grande hauteur de lit.  
La production d’eau de pyrolyse est constante entre 400 et 600°C pour les deux hauteurs de lit : elle 
représente environ 20 % de la masse de PF sèches à l’entrée du réacteur. Cette eau de pyrolyse 
représente entre 25 et 35 % en masse des condensables de pyrolyse totaux. En dessous de 400°C, la 
production d’eau de pyrolyse est plus faible : il semble donc qu’aux basses températures de pyrolyse, 
les réactions secondaires de condensation ou de déshydratation des composés primaires soient 
moins prépondérantes.  
Au-dessus de 600°C, la production d’eau de pyrolyse diminue, particulièrement pour une hauteur de 
lit de 45 cm. Cette baisse peut s’expliquer par le fait que le char du lit fixe catalyse  les réactions de 
réformage à la vapeur d’eau [102]. Cette diminution de la production d’eau de pyrolyse pourrait 
également être due à des réactions de vapo-gazéification ou de gaz à l’eau. Cependant, ces deux 
réactions produisent du H2, et nous n’avons pas observé d’augmentation de sa production avec la 
hauteur de lit.  
Dans l’ensemble, ces données montrent une plus grande dispersion que les valeurs obtenues pour 
les gaz ou les chars. La méthode de calcul des débits de condensables est complexe et nécessite de 
connaître précisément les débits de vapeur d’eau provenant des bruleurs et de l’humidité des PF (cf. 
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opératoires. Une erreur sur l’estimation de ces débits d’eau a donc des conséquences non 
négligeables sur le calcul des débits de produits condensables de pyrolyse.  
 
Composition des condensables organiques 
Les analyses GC-MS permettent de quantifier les concentrations de 64 composés organiques dans les 
condensats (la liste complète des composés quantifiables se trouve en Annexe B). La production des 
principaux composés organiques ainsi quantifiés est illustrée en Figure 73. La plupart des composés 
représentés font partie de la classe des goudrons primaires (composés oxygénés issus des réactions 
primaires de pyrolyse principalement). Les deux dernières séries de valeurs regroupent l’ensemble 
des composés phénoliques et aromatiques quantifiés, qui sont classés comme goudrons secondaires, 
issus du craquage des composés primaires. Nous n’avons pas représenté les contributions des 
Hydrocarbures Aromatiques Polycycliques (HAP, goudrons tertiaires), négligeables dans nos 
conditions opératoires.  
Il n’est pas possible d’identifier et de quantifier toutes les molécules présentes dans les condensats 
de pyrolyse. En effet, leur nombre est trop important, et beaucoup d’entre elles se trouvent à l’état 
de traces. De plus, en raison de la ressemblance de nombre d’entre elles, il est probable que 
beaucoup de ces molécules soient co-éluées en sortie de la colonne du chromatographe, et donc 
difficilement identifiables.  
Ainsi, pour les résultats présentés en Figure 73, l’analyse par GC-MS permet de quantifier entre 50 et 
75 % des composés organiques présents dans les condensats. La quantification totale des composés 
organiques diminue avec l’augmentation de la température de pyrolyse ou de la hauteur de lit. Par 
exemple, la quantification des composés organiques dans les vapeurs condensables  (i.e. eau de 
pyrolyse comprise) s’élève à 68 % pour l’échantillon obtenu à 380°C (pour un lit de 25 cm), contre 40 
% pour celui obtenu à 670°C (pour un lit de 45 cm). Les composés organiques issus du craquage sont 
donc les plus difficiles à identifier.  
Globalement, les principaux composés des huiles de pyrolyse sont le glycolaldéhyde (GA), 
l’hydroxypropanone (HP, ou acétol), l’acide acétique (AA) et le lévoglucosane (LG). Ces 4 composés 
constituent de l’ordre de 20 % de la masse de PF sèches entrantes dans le réacteur, soit environ 50 % 
des composés organiques des vapeurs de pyrolyse.  
Ces résultats sont assez proches de ceux obtenus par Branca et al. [103] dans une étude sur la 
composition des huiles de pyrolyse dite « conventionnelle », c'est-à-dire de pyrolyse de particules de 
bois en chauffe relativement lente (par rapport à des procédés de pyrolyse rapide). Les auteurs ont 
également identifié les 4 composés cités ci-dessus comme étant les composés majoritaires produits 
lors de la pyrolyse de hêtre dans un dispositif au fonctionnement proche de celui du réacteur 
Aligator. Cependant, dans leur étude, ces 4 composés ne représentent que 7 à 10 % de la masse 
initiale de bois sec, soit deux fois moins que ce que nous avons observé. Il reste donc difficile de 
comparer nos résultats détaillés à ceux de la littérature, tant la diversité des équipements et des 





Figure 73 : Rendement massique des principaux composés primaires et secondaires pour différentes 




Influence de la température sur le craquage thermique et la composition des huiles de pyrolyse 
Sur la Figure 73, les 4 premières barres de chaque série correspondent aux productions des 
composés des huiles de pyrolyse pour une hauteur de lit de 25 cm à des températures de 380, 450, 
590 et 670°C respectivement. La production de la plupart des composés primaires diminue avec 
l’augmentation de la température de pyrolyse, signe que des réactions de craquage se produisent à 
partir d’environ 400°C, toutefois sans affecter le rendement massique global en vapeurs 
condensables.  
Seuls le GA et le HP montrent un pic de production à 450°C. La production de ces composés est liée à 
la décomposition de la cellulose et à la production de lévoglucosane. Il n’est cependant pas clair si 
ces composés sont issus de la décomposition secondaire du LG [38] ou d’une compétition avec la 
formation de ce dernier en fonction de la température [39, 104]. Dans les deux cas, une 
augmentation de la température de pyrolyse résulte en une diminution de la production de LG au 
profit de celle de GA et HP, ce qui correspond à nos observations entre 360 et 450°C.  
Tous les composés analysés ici n’ont pas la même réactivité vis-à-vis du craquage : de grandes 
quantités de GA et HP sont encore présentes dans les condensats à 670°C. A cette même 
température, seuls les composés de la famille des guaiacols ont presque complètement disparu. De 
plus, les acides carboxyliques (principalement AA, mais aussi l’acide propionique) semblent peu 
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 Les valeurs de la première catégorie (production de glycolaldéhyde) ont été divisées par 2 pour une meilleure 
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sensibles au seul craquage thermique à ces températures, ce qui est en accord avec les résultats de 
Morf et al. sur le craquage des huiles de pyrolyse à haute température [51].  
Dans tous les échantillons produits avec une hauteur de lit de 25 cm, les composés primaires 
constituaient plus de 95 % du total des molécules identifiées. Autrement dit, les productions des 
composés secondaires ne sont pas importantes dans nos conditions opératoires : elles restent 
inférieures à 1 % pour les conditions les plus sévères étudiées ici.  
Il est intéressant de remarquer que la composition des condensables que nous avons déterminée est 
assez différente des compositions des bio-huiles produites dans des procédés fluidisés. Il n’existe pas 
de composition « standard » d’huiles de pyrolyse, en raison de la diversité des équipements et 
biomasses employées. Cependant, les analyses rapportées dans la littérature montrent souvent des 
bio-huiles composées d’une majorité de dérivés de la lignine (phénols, guaïacols, catechols)[105, 
106].  
 
Influence de la hauteur de lit de char sur le craquage des huiles de pyrolyse 
Sur la Figure 73, les deux dernières barres de chaque catégorie représentent les productions de 
composés organiques à 570 et 670°C pour une hauteur de lit de 45 cm. Pour une température de 
670°C, l’augmentation de la hauteur de lit résulte en une baisse notable de production de GA, HP, AA 
et LG, mais aussi de formaldéhyde : à cette température, le rôle de la hauteur du lit fixe sur les 
phénomènes de craquage est clairement observable. Dans l’ensemble, les productions à 590°C et 25 
cm ou 570°C et 45 cm sont assez similaires.  
Il est généralement admis que les composés organiques issus de la pyrolyse du bois subissent une 
maturation quand ils sont soumis à des températures supérieures à 500°C. Cela se traduit par un 
changement dans leur composition : les composés secondaires (familles des phénols et des 
aromatiques simples) représentant une part croissante des condensables et sont majoritaires pour 
des températures de craquage de l’ordre de 700°C, d’après le schéma global décrit par Milne et 
Evans [57].  
Dans notre étude, très peu de composés secondaires sont détectés, ils restent donc largement 
minoritaires dans les huiles produites en lit fixe continu. La maturation des vapeurs de pyrolyse en 
goudrons secondaires n’est pas prépondérante dans nos conditions opératoires. Cependant, le 
craquage des composés primaires, notamment ceux évoqués ci-dessus, est favorisé quand la hauteur 
de lit est plus importante. Il y a donc une activité catalytique du lit de char sur le craquage des 
vapeurs primaires de pyrolyse. Ces observations corroborent celles faites sur les productions de gaz 





3.3 Bilan élémentaire 
 
Les analyses élémentaires réalisées sur les PF et les produits de pyrolyse permettent de réaliser un 
bilan de matière sur les principaux éléments les constituant : le carbone, l’hydrogène et l’oxygène. 
Ces analyses sont utilisées pour calculer la répartition énergétique entre les produits de pyrolyse.  
  
3.3.1 Bilan élémentaire : répartition de C, H et O dans les produits 
 
 Les teneurs en C, O et H du char et des gaz sont obtenus d’après les analyses élémentaires du char et 
la composition des gaz de pyrolyse respectivement. Les teneurs en C, O et H des huiles de pyrolyse 
sont ensuite déterminées par différence, de sorte que chaque bilan élémentaire boucle selon 
l’équation suivante :  
𝑋𝑃𝐹 = ∑ 𝑋𝑖𝜂𝑖𝑖            Équation 31 
Où Xi est la teneur en élément X dans le produit i et ηi est le rendement de ce produit dans les 
conditions opératoires considérées. La répartition 𝑌𝑋
𝑖  de l’élément X dans le produit i est exprimée 
selon :  
𝑌𝑋
𝑖 =  
𝑋𝑖𝜂𝑖
𝑋𝑃𝐹
           Équation 32 
L’analyse directe de la composition élémentaire des échantillons d’huiles de pyrolyse n’est pas 
possible en raison de leur trop grande dilution dans l’isopropanol. La détermination de leur 
composition élémentaire grâce à leur composition chimique est également trop imprécise car 25 à 50 
% de la masse des huiles n’est pas identifiée.  
Les répartitions de C, O et H dans les produits de pyrolyse sont représentées Figure 74, 76 et 77 
respectivement.  
 
Répartition du carbone 
La répartition du carbone dans les produits est plus influencée par la température de pyrolyse que 
par la hauteur du lit fixe dans nos conditions opératoires (Figure 74). Dans l’ensemble, plus la 
température augmente et moins le carbone initialement présent dans les PF reste dans le char.  
- De 360 à 500°C, la répartition du C dans les gaz augmente au détriment de celle dans le char.  
- Au-delà de 500°C, la répartition du C dans les gaz augmente encore, mais principalement au 
détriment des condensables.  
Cette tendance est similaire pour les deux hauteurs de lit. Cependant, avec un lit de 45 cm, la part de 
carbone dans le char est 3 à 4 % inférieure à celle mesurée pour un lit de 25 cm. Cette différence est 
due à l’augmentation du temps de séjour, résultant en une pyrolyse plus complète du char.  
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Figure 74 : Répartition du carbone des PF dans les produits de pyrolyse à trois températures pour un lit de 25 
cm (gauche) et 45 cm (droite) 
 
Figure 75 : Répartition de l’oxygène des PF dans les produits de pyrolyse à trois températures pour un lit de 
25 cm (gauche) et 45 cm (droite) 
  
Figure 76 : Répartition de l’hydrogène des PF dans les produits de pyrolyse à trois températures pour un lit 




































































Répartition de l’oxygène 
L’oxygène se répartit principalement entre les huiles et les gaz permanents, il en reste très peu dans 
le char au-delà de 500°C (Figure 75). De plus, l’augmentation de la température entraîne un 
changement dans la répartition de l’oxygène, des condensables vers les gaz permanents en raison 
des réactions de craquage thermique produisant du CO au-delà de 500°C.  
L’augmentation de la hauteur de lit fixe accentue ce changement de répartition car les réactions de 
craquage, produisant une grande quantité de CO et de CO2, sont alors favorisées. Dans les conditions 
de pyrolyse les plus sévères étudiées ici (670°C et 45 cm de hauteur de lit), plus de 63 % de l’oxygène 
des PF est retrouvé dans les gaz permanents contre 43 % pour une hauteur de lit inférieure. La 
hauteur de lit a donc un fort impact sur la répartition de l’oxygène dans les produits, même pour des 
temps de séjour des vapeurs inférieurs à la seconde (cf. 3.1.3).  
 
Répartition de l’hydrogène 
L’hydrogène se répartit principalement entre le char et les huiles en dessous de 500°C, et entre les 
gaz et les huiles au-delà de cette température. L’augmentation de la part d’hydrogène dans les gaz à 
haute température est principalement due aux réactions secondaires de craquage thermique (en 
phase homogène) des vapeurs de pyrolyse, produisant notamment du H2. L’augmentation de la 
hauteur de lit ne modifie pas la répartition de l’hydrogène entre les produits de pyrolyse.  
 
3.3.2 Composition molaire du char et des huiles produites en lit fixe continu 
 
Les analyses élémentaires et la connaissance des rendements massiques des produits de pyrolyse 
permettent de déterminer les compositions molaires du char et des huiles. Ces données sont 
rassemblées dans le Tableau 16 pour les conditions expérimentales  particulières exposées en 3.3.1.  
 
Tableau 16 : Composition molaire des produits de pyrolyse pour différentes conditions opératoires 
 
Comme c’est le généralement le cas pour les huiles produites en procédés de pyrolyse rapide, la 
composition des huiles est proche de celle du bois (souvent considérée comme étant C6H9O4) à 360 
et 500°C pour les deux hauteurs de lit. En revanche, lorsque la température augmente les huiles sont 




360°C 500°C 670°C 360°C 500°C 670°C 
25 cm C6H4,3O1,1 C6H2,6O0,3 C6H2,3O0,2 C6H9,5O4,1 C6H8,1O3 C6H8,3O3,3 
45 cm C6H3,7O0,8 C6H2,4O0,3 C6H1,2O0,1 C6H9,7O3,6 C6H7,9O2,2 C6H3O1,7 
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3.3.3 Répartition de l’énergie des PF 
 
On définit ici le Contenu Energétique (CE) d’un produit de pyrolyse comme étant la part dans ce 
produit de l’énergie initialement présente dans les PF. Le CE est calculé selon :  
𝐶𝐸𝑖 =  100
𝑃𝐶𝐼𝑖𝜂𝑖
𝑃𝐶𝐼𝑃𝐹
          Équation 33 
Le PCI des gaz de pyrolyse est calculé à partir du PCI et de la concentration de chaque espèce. Les PCI 
du char et des huiles de pyrolyse (MJ/kg) sont calculés selon la corrélation déterminée par 
Channiwala et Parikh, validée pour une large gamme de bio-combustibles [107] :  
𝑃𝐶𝐼 = 0,3491𝐶 + 1,1783𝐻 − 0,1043𝑂 − 0,0151𝑁 − 0,0211𝐴 − 0,225 × 9𝐻    
           Équation 34 
Où les teneurs élémentaires (C, H, N et O) sont exprimées en % massiques sur base sèche et A est la 
teneur en cendres.  
Le PCI des PF 1 est de 19,9 MJ/kg et celui des PF 2 de 18,8 MJ/kg sur base sèche (également calculés 
d’après la corrélation ci-dessus). Ces différences sont dues aux écarts dans leurs compositions 
élémentaires respectives. La Figure 77 représente la répartition du CE des PF dans les produits de 
pyrolyse en fonction de la température pour les deux hauteurs de lit testées.  
 
 
Figure 77 : Répartition du contenu énergétique initial des PF entre les produits de pyrolyse en fonction des 
conditions opératoires 
 
Le CE du char diminue avec la température : il passe d’environ 45 % de l’énergie entrante en dessous 
de 400°C à 30 % à 670°C. Bien que plus riche en carbone à plus haute température, la diminution de 
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Le CE des gaz permanents augmente régulièrement avec la température, passant de 3 à 27 % entre 
360 et 670°C, car des gaz combustibles sont produits par les réactions de pyrolyse et de craquage des 
vapeurs. L’augmentation de la hauteur du lit fixe ne modifie pas leur contenu énergétique de 
manière importante car elle résulte surtout en une production accrue de CO2 dans nos conditions 
opératoires.  
Le CE des huiles de pyrolyse baisse en conséquence, principalement en raison de la diminution de 
leur rendement global avec l’augmentation de la température.  
En conclusion, dans la gamme de conditions opératoires étudiées ici, la température de pyrolyse a un 
rôle beaucoup plus important que la hauteur de lit en ce qui concerne la répartition du contenu 




Cette étude expérimentale de la pyrolyse de bois en lit fixe continu a nécessité des adaptations 
conséquentes du pilote CFiBR. Des méthodes d’échantillonnage et d’analyses ont été développées. 
En particulier, l’échantillonnage des produits gazeux a nécessité l’adaptation du tar protocol aux 
spécificités de nos expérimentations. Il ressort de ces travaux que les débits de vapeurs condensables 
et d’eau de pyrolyse sont délicats à estimer à notre échelle expérimentale. L’analyse de ces vapeurs 
condensables permet d’identifier et de quantifier jusqu’à 75 % du total des produits condensables 
secs. Une méthode d’estimation des rendements en char d’après sa teneur en matières volatiles 
résiduelles a aussi été développée et validée.  
Une étude paramétrique a été menée pour caractériser l’influence de la température et de la 
hauteur de lit sur les produits de la pyrolyse. Une plage de températures représentatives des 
conditions opératoires industrielles (350 – 670°C) a été étudiée.  
La température a un impact très important sur la qualité du char produit en lit fixe continu. En 
particulier, le taux de matières volatiles résiduelles dans les chars passe de plus de 30 % à 360°C à 
moins de 5 % à 670°C. En revanche, l’augmentation de la hauteur de lit (de 25 à 45 cm), et donc du 
temps de séjour du char, n’a que peu d’influence sur ses propriétés. Le contenu énergétique du char 
varie peu avec la température de pyrolyse et la hauteur de lit.  
La température de pyrolyse joue également un rôle important sur les compositions des produits 
condensables et des gaz permanents en sortie du réacteur. Au-delà de 450°C, la production de gaz 
permanents augmente aux dépends de celle des huiles de pyrolyse, en raison des réactions 
secondaires de craquage des vapeurs organiques. Ces réactions secondaires ont également pour 
conséquence de modifier la répartition énergétique dans les produits : la production importante de 
CO et H2 qui en résulte fait augmenter le pouvoir calorifique des gaz permanents. En revanche, 
l’augmentation de la hauteur de lit de 25 à 45 cm ne modifie pas significativement cette répartition 
énergétique.  
La principale conséquence de l’augmentation de la hauteur de lit est une teneur en oxygène plus 
importante dans les gaz permanents : un temps de séjour des vapeurs de pyrolyse plus élevé favorise 
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les réactions de craquage. Comme nous l’avions observé à l’échelle laboratoire (chapitre 3), ces 
réactions de craquage en présence de char produisent de grandes quantités de CO et de CO2, 




Chapitre 5  








Le procédé de gazéification étagée NOTAR© est opéré de manière autothermique : il n’a besoin 
d’aucun apport extérieur d’énergie. Les étapes de pyrolyse et de gazéification fonctionnent chacune 
de manière indépendante et autothermique. Pour la pyrolyse, l’énergie nécessaire aux différentes 
réactions est apportée par des réactions d’oxydation au sein du réacteur, grâce à l’introduction d’air.  
Il n’existe pas de données expérimentales sur ce type de réacteur dans la littérature à notre 
connaissance. De plus, les installations industrielles ne permettent pas d’obtenir des informations 
précises quant au comportement du lit fixe, car l’échantillonnage des produits n’y est pas possible. 
Nous ne disposons donc pas d’informations détaillées sur le fonctionnement du pyrolyseur en mode 
autothermique. Il s’agit d’un réacteur à co-courant descendant : les flux de bois et de gaz s’écoulent 
dans la même direction ; l’écoulement des solides est gravitaire. De plus, il y a un gradient axial de 
températures au sein du lit fixe : le bois et l’air entrants sont à température ambiante en surface du 
lit et des températures élevées sont atteintes dans la partie basse du lit.  
Cette configuration est analogue à celle du reverse smoldering décrite dans le chapitre 2 : des 
réactions d’oxydation se produisent au sein du lit de particules et entraînent l’existence d’un fort 
gradient de température. Le premier objectif de nos expérimentations était de parvenir à maintenir 
un régime stationnaire de pyrolyse autothermique dans le CFiBR.  
Dans ce chapitre, nous décrivons dans un premier temps le protocole opératoire mis au point afin de 
reproduire les conditions expérimentales régnant dans le pyrolyseur à lit fixe du réacteur NOTAR©. 
Ensuite, nous décrirons l’impact du fonctionnement autothermique sur les produits de la pyrolyse et 
l’influence des conditions opératoires ou des paramètres de fonctionnement. Les résultats seront 
comparés à ceux présentés dans le chapitre précédent afin d’étudier le rôle de l’oxygène dans le 
procédé.  
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1 Description du fonctionnement autothermique 
 
1.1 Adaptation du dispositif et de la procédure expérimentale 
 
Lors des premiers essais de pyrolyse autothermique, nous nous sommes basés sur le fonctionnement 
allothermique du réacteur décrit précédemment. En cours d’expérimentation, le débit de propane 
était coupé et seul de l’air était injecté par les bruleurs. Ce mode de démarrage du procédé 
autothermique permet d’atteindre des températures suffisamment élevées dans le réacteur pour 
l’initiation de la pyrolyse oxydante. Nous n’avons cependant pas conservé ce mode de 
fonctionnement car nous avons été confrontés à deux difficultés :  
- La première est liée à la forte inertie thermique de la chambre de combustion, en raison de 
l’isolation en béton réfractaire. L’air injecté se préchauffe en traversant cette zone. Il est 
donc impossible de travailler avec la surface du lit à basse température.  
- La deuxième est une conséquence de la première : la chambre de combustion se refroidit 
lentement au cours d’une expérimentation. La température de l’air injecté diminue en 
conséquence et ne peut être maintenue constante au cours d’une expérimentation.  
Il nous a donc fallu adapter l’installation et le protocole opératoire pour pouvoir établir un régime 
stationnaire de pyrolyse en fonctionnement autothermique dans des délais raisonnables à l’échelle 
d’une expérimentation. Le nouveau mode opératoire est décrit dans les paragraphes suivants.  
 
 





Démarrage d’une expérimentation : initiation de la pyrolyse oxydante  
Le fonctionnement autothermique repose sur la présence de réactions d’oxydation au sein du lit. 
Afin d’initier ces réactions, il faut en premier lieu générer une zone de hautes températures à 
l’intérieur du lit fixe. Pour pallier aux problèmes évoqués ci-dessus, nous avons choisi de provoquer la 
combustion d’un lit de char déjà présent dans le réacteur. Dans ce but, nous avons utilisé un 
générateur d’air chaud : l’air, préchauffé à 1000°C, est injecté au niveau de T2 (Figure 78).  
Lors du démarrage d’une expérimentation, les températures mesurées dans le CFiBR augmentent 
lentement jusqu’à environ 250°C comme illustré dans la première partie du graphique en Figure 79. 
Dans cet exemple, la surface du lit de char initialement introduit dans le réacteur est au niveau de T7. 
Quand la température est suffisamment élevée, la combustion du char en surface du lit s’initie et 
provoque l’augmentation de la température de T7 ; ceci arrive au bout d’environ 55 minutes. Le 
débit d’air est alors réduit de 90 Nl/min (débit max dans le générateur d’air chaud) à environ 40 
Nl/min ; l’injection d’air est faite au niveau de T4 et non plus par le four de préchauffage. 
Parallèlement, l’alimentation en PF est démarrée.  
 
 
Figure 79 : Evolution des températures mesurées dans le CFiBR lors du démarrage d’une expérience en 
fonctionnement autothermique 
 
Alors que les PF s’accumulent au-dessus de T7, la température de ce dernier diminue rapidement et 
se stabilise autour de 700°C. La chaleur dégagée par les réactions d’oxydation est en partie 
consommée par le chauffage et la pyrolyse des PF froides tombant sur le lit.  
Au bout de quelques minutes, la surface du lit de char est complètement recouverte de PF : les 
températures mesurées en T6 et T5 diminuent car il n’y a plus d’apport de chaleur au-dessus du lit. 
Parallèlement, les températures en T8 et T9 augmentent et rejoignent la valeur mesurée en T7, car 
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On obtient ainsi la configuration recherchée : le haut du lit fixe est constitué de PF à basse 
température alors que le bas est à environ 700°C. Nous verrons plus loin que ce gradient de 
température est en réalité localisé dans une zone précise du lit fixe de faible épaisseur : cette zone 
sera par la suite appelée Zone d’Oxydation (ZO). 
 
Contrôle de la hauteur du lit 
Grâce au mode de démarrage décrit précédemment, les températures au-dessus du lit baissent 
rapidement sous les 100°C. L’observation du recouvrement de T5 par les PF devient alors difficile. 
Afin de pallier à cette difficulté, nous avons tracé le piquage de T4 grâce à une résistance électrique 
de 250 W (Figure 78). Ainsi, la température de l’air injecté est d’environ 150°C (cette valeur varie 
faiblement avec le débit d’air). La température mesurée en T5 lorsqu’il n’est pas recouvert de PF est 
alors de 100°C environ. Cette température est suffisante pour observer clairement le recouvrement 
par les PF tombant dans le réacteur, qui sont sensiblement plus froides, comme illustré en Figure 80. 
Elle est de plus suffisamment faible pour que l’apport thermique soit négligeable vis-à-vis du 
comportement du réacteur : elle a été estimée à moins de 2 % de l’énergie d’oxydation.  
 
 
Figure 80 : Evolution des températures dans le lit fixe en régime stationnaire 
 
Comme pour le fonctionnement allothermique décrit précédemment (chapitre 4), on procède à une 
extraction de char après chaque recouvrement de T5. L’ensemble du lit fixe descend alors de 






















1.2 Comportement du lit fixe pendant la pyrolyse oxydante 
 
Localisation de la ZO 
La ZO se propage en permanence vers l’arrivée d’air, c'est-à-dire vers la surface du lit fixe, comme 
dans une situation de reverse smoldering. Cependant dans notre cas, lors de chaque extraction de 
char, la ZO descend de quelques cm dans le réacteur en raison du mouvement du lit fixe.  
Les oscillations de la ZO en raison de ces mouvements verticaux sont représentées en Figure 81. Dans 
cet exemple, la température mesurée en T6 augmente de manière très importante périodiquement 
car la ZO remonte au-delà du thermocouple entre deux extractions de char. A chaque extraction, la 
température en T6 diminue brusquement car la ZO redescend : T6 est alors en contact avec des PF à 
plus basse température.  
La vitesse de propagation de la ZO dépend principalement du débit d’air injecté dans le réacteur. 
Dans nos conditions opératoires, pour des ratios air/PF de l’ordre de 0,5 Nm3/kg19, la vitesse de 
déplacement de la ZO est comparable à celle d’écoulement du lit fixe : la ZO reste donc globalement 
à la même position dans le lit fixe.  
 
 
Figure 81 : Températures au sein du lit fixe (ZO autour de T6) 
 
Cependant, il est nécessaire d’ajuster légèrement le débit d’air au cours d’une expérimentation afin 
de pouvoir maintenir la ZO autour d’une position précise sur une période de plusieurs heures. En 
effet, la vitesse de propagation de la ZO peut varier faiblement à cause de paramètres opératoires 
difficilement maitrisables comme des variations de la granulométrie des PF dans le stock ou encore 
leur humidité. Nous pouvons donc être amenés à augmenter ou diminuer faiblement le débit d’air 
afin de compenser ces variations.  
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Profil de températures dans le lit fixe 
Nous présentons en Figure 82 deux graphiques : celui du haut illustre l’évolution des températures 
dans le réacteur en régime stationnaire. Sur celui du bas, le profil axial de températures 




Figure 82 : Températures du lit fixe mesurées durant un régime stationnaire (haut) ; profil vertical des 
températures moyennées et leurs plages de variation (bas) 
 
Le gradient de températures illustre bien la localisation de la zone réactionnelle dans le lit fixe. En 
l’espace de 10 cm, entre T6 et T7, la température moyenne dans le lit fixe passe de 150°C à 650°C 
environ, puis se stabilise ensuite autour de 700°C (T8 et T9). Ce type de profil est caractéristique de la 
propagation d’un front de combustion dans un milieu poreux. Ohlemiller a posé les bases de l’étude 
























































contre-courant comme la notre, l’oxygène de l’air est entièrement consommé dans une zone 
réactionnelle de faible épaisseur (environ 3 cm dans ses conditions opératoires) [80, 85].  
Vitesse de propagation de la ZO 
Nous supposons par la suite que les solides ont un écoulement de type piston et leur attribuons une 
vitesse verticale uniforme sur la section du réacteur. La ZO est supposée se déplacer également de 
manière homogène sur la section du réacteur.  
Lors de nos expérimentations, le volume du lit fixe reste constant car nous maintenons sa surface à 
une hauteur constante. La vitesse réelle de propagation de la ZO, 𝑣𝑍𝑂, est égale à la vitesse 
d’accumulation des PF en surface du lit 𝑣𝑃𝐹. Nous faisons donc l’hypothèse que la compaction du lit 
de PF est négligeable entre la surface du lit et la ZO.  
Nous avons donc, dans les conditions opératoires des expérimentations décrites plus loin :  
𝑣𝑍𝑂 =  𝑣𝑃𝐹 =  
?̇?𝑃𝐹
(𝜌𝑃𝐹𝑆)
= 1,3 𝑐𝑚/𝑚𝑖𝑛  
 
Compaction globale du lit  
La vitesse d’écoulement du char en sortie du réacteur 𝑣𝑐ℎ𝑎𝑟 est calculée d’une manière analogue ; 
dans nos conditions opératoires elle vaut :  
 𝑣𝑐ℎ𝑎𝑟 =  
?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟
(𝜌𝑐ℎ𝑎𝑟𝑆)
= 0,6 𝑐𝑚/𝑚𝑖𝑛  
Nous constatons donc que la vitesse des PF en haut du lit fixe est supérieure à celle du char en sortie 
du réacteur. Ceci est dû à la compaction du lit, causé par la contraction et la fragmentation des 
particules (pyrolyse), ainsi que leur réarrangement (écoulement du lit). La compaction C à une 
hauteur z est calculée d’après les vitesses des solides en entrée du lit et à la hauteur z selon :  
𝐶(𝑧) =  
𝑣𝑃𝐹
𝑣𝑐ℎ𝑎𝑟(𝑧)
⁄   
Dans nos conditions opératoires, la compaction globale du lit de PF en pyrolyse autothermique vaut :  
𝐶 =  2,2  
 
2 Caractérisation du lit fixe continu 
 
2.1 Conditions opératoires 
 
Nous avons pu atteindre un régime stationnaire en fonctionnement autothermique après avoir 
stabilisé la position de la ZO dans le lit fixe. Nous avons pu réaliser cette opération de manière 
répétable dans les conditions opératoires décrites  dans le Tableau 17. Les échantillonnages sont 
réalisés selon la méthodologie présentée dans le chapitre 4 (cf. 2.1 et 2.2). Les débits de chaque 
produit sont estimés selon les mêmes méthodes. 
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Tableau 17 : Conditions opératoires pour les résultats présentés 
Débit de PF (b.h.) 6 kg/h 
Humidité des PF (b.s.) 9-11 % 
Débit d’air 45 Nl/min 
Position de la ZO T6 
Vitesse superficielle20 de l’air 6 cm/s 
Ratio air/PF (b.s.) 0,5 Nm3/kg 
Flux surfacique d’air 26 kg/(m².h) 
 
Les profils de température dans le lit fixe sont présentés en Figure 83. Le profil correspondant au 
point de comparaison en mode allothermique (température de pyrolyse similaire) y est représenté 
en traits pointillés. Les trois profils de températures obtenus lors des plusieurs expériences 
autothermiques sont similaires : ils attestent de la bonne répétabilité de l’expérimentation. Dans la 
partie basse du lit fixe (de T7 à T9), les températures sont très proches en mode auto- et 
allothermique, ce qui nous permettra de comparer les résultats obtenus dans les deux modes de 
fonctionnement.  
 
Figure 83 : Profils de températures en fonctionnement autothermique et allothermique 
 
2.2 Bilans de matière 
 
Les rendements estimés des produits de pyrolyse pour trois expérimentations sont présentés dans le 
Tableau 18. Ces rendements sont exprimés en % massique du débit de PF sèches en entrée du 
réacteur. Les valeurs montrent une bonne répétabilité des expériences. Les totaux sont proches de 
100 %, mais cela ne signifie pas que le bilan de matière boucle de manière satisfaisante. En effet, le 
bois n’est pas le seul réactif entrant dans le réacteur, il faut également tenir compte de l’oxygène de 
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l’air qui réagit avec les PF ou les produits de pyrolyse et se retrouve dans les produits en sortie. Dans 
les conditions opératoires des expérimentations présentées ici, le débit d’O2 représente 15 % du 
débit de PF sèches ; il est totalement consommé dans le lit fixe. Le total des rendements en produits 
de pyrolyse devrait être égal à 115 %.  
Comme précédemment, nous avons fait l’hypothèse que les produits manquants étaient des 
condensables (composés organiques et eau de pyrolyse). Le total des condensables a donc été déduit 
afin de boucler le bilan de matière à 115 %, la proportion d’eau de pyrolyse dans les condensables 
restant identique. Les moyennes des valeurs ainsi obtenues sont en dernière ligne du Tableau 18.  
 
Tableau 18 : Rendements en produits de pyrolyse autothermique en régime stationnaire 
Essai Char Huiles Eau de pyrolyse Gaz permanents Total 
1 18,5 % 10,3 % 19,9 % 52,4 % 101,2 % 
2 18,0 % 11,1 % 21,3 % 50,8 % 101,2 % 
3 18,1 % 11,6 % 19,0 % 51,7 % 100,4 % 
Moy.a 18,2 ± 0,3 % 16,0 ± 1,1 % 29,2 ± 1,8 % 51,6 ± 0,8  % 115 % 
a
 Les valeurs pour les huiles et l’eau ont été modifiées afin de ramener le total à 115 % 
 
2.3 Analyse détaillée des produits et comparaison avec le fonctionnement 
allothermique 
 
Les rendements en produits de pyrolyse (char, huiles, eau de pyrolyse21 et gaz incondensables) 
obtenus en fonctionnement auto- et allothermique (à 670°C) sont comparés en Figure 84.  
 
 
Figure 84 : Comparaison des répartitions des produits de pyrolyse auto- et allothermique 
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En fonctionnement autothermique, la production d’huiles (composés organiques condensables secs) 
est de 16 %, contre 31 % en fonctionnement allothermique. Cette diminution se fait au profit de la 
production d’eau et de gaz permanents, qui augmentent de 11 à 29 % pour l’eau, et de 41 à 52 % 
pour les gaz.  
Les rendements en char sont similaires pour les deux types de pyrolyse. Il semble donc que les 
réactions d’oxydation aient lieu majoritairement en phase homogène. Une analyse détaillée des 




Les analyses immédiates et élémentaires des chars obtenus dans les deux modes de fonctionnement 
(avec une température finale de pyrolyse comparable) sont comparées dans le Tableau 19. Le taux 
de cendres du char « autothermique » est légèrement supérieur, mais la différence observée est 
faible : elle est inférieure à l’erreur expérimentale constatée sur l’ensemble des expérimentations 
menées, de l’ordre de 0,5 %.  
Les rendements en char estimés pour les deux types de pyrolyse sont proches : 18,2 % en mode 
autothermique et 17,5 % en allothermique. Cependant, ces rendements sont calculés d’après la 
mesure du taux de MVR : ceci atteste que les histoires thermiques vécues par ces chars sont proches 
dans les deux configurations. Les chars produits en fonctionnement autothermiques sont donc 
comparables à ceux produits à environ 670°C en fonctionnement allothermique.  
 
Tableau 19 : Analyses des chars auto- et allothermique 
 Analyse immédiate Analyse élémentaire 
Type de char Taux de cendres Taux de MVR C H Oa N 
Autothermique 1,8 % 4,3 % 92,9 % 1,8 % 2,9 % 0,6 % 
Allothermique 1,6 % 3,5 % 93,5 % 1,8 % 2,6 % 0,6 % 
 a Par différence 
 
Les teneurs en O sont comparables dans les deux types de char : il est donc peu probable que le char 
ait subi des réactions d’oxydation lors de son séjour dans la ZO ou dans la partie isotherme du lit fixe. 
En effet, Figueiredo et al. [65] ont montré que la teneur en O dans les chars activés par 5 % O2 
augmente de manière significative : elle passe de 3,9 à 6,6 % après 3h de traitement à 425°C, 
correspondant à une consommation de char (burn-off) de 9 % environ. La teneur en C des chars 
diminue en conséquence lors du traitement. Dans notre cas, on n’observe pas de différence 
significative dans la composition élémentaire des chars analysés. Si des réactions d’oxydation 
hétérogène se produisent, elles ne sont pas suffisantes pour changer la composition globale du char. 
Il est donc probable que l’impact de l’oxydation sur le rendement massique en char soit négligeable.  
Cependant, comme cela a été mis en avant dans les travaux de Figueiredo, les modifications subies 




groupements oxygénés en surface. Ce changement de l’état de surface peut augmenter la réactivité 
des chars envers les réactions de gazéification. Nous avons donc cherché si une différence de 
réactivité était mesurable entre les chars produits en conditions auto- et allothermique. Si les chars 
produits en fonctionnement autothermique subissent des réactions d’oxydation en surface, leur 
réactivité est potentiellement plus élevée que ceux produits en fonctionnement allothermique [108].  
Les réactivités intrinsèques des chars à la gazéification au CO2 (réaction de Boudouard) ont été 
comparées au moyen d’un réacteur ATG. Il s’agit d’une thermobalance Rubotherm, précise à 10 µg. 
Des échantillons broyés finement et d’environ 5 mg ont été employés, afin de limiter les 
phénomènes de transfert et de se trouver en régime chimique.  Les échantillons, placés dans un 
creuset en céramique, sont portés à 900°C sous atmosphère inerte (0,1 Nl/min de N2 à 99,9995 %) à 
20°C/min suivi d’un palier de 10 minutes afin que la masse de l’échantillon se stabilise. Un mélange 
de 20 % de CO2 dans N2 est ensuite introduit dans le réacteur en maintenant le débit total à 0,1 
Nl/min.  
La mesure de la masse m(t) de l’échantillon permet de calculer la conversion du char X (t) selon  :  
𝑋 (𝑡) = 1 −
(𝑚(𝑡)−𝑚∞)
(𝑚0−𝑚∞)
          Équation 35 
où m0 est la masse initiale (stabilisée à 900°C) et m∞ la masse du résidu solide dans le creuset en fin 
de réaction.  
La réactivité du char R (t) est ensuite obtenue selon :  
𝑅 (𝑡) =  
𝑑𝑋
𝑑𝑡
          Équation 36 
Les chars produits lors des différents essais en fonctionnement autothermique ont un comportement 
très répétable en ATG. Ils sont comparés au char produit en fonctionnement allothermique à des 
températures similaires. Les évolutions de la conversion des chars au cours du temps et de leurs 
réactivités en fonction de la conversion sont représentées en Figure 85.  
 
 
Figure 85 : Conversion des chars au cours du temps (gauche) et réactivité en fonction de la conversion 
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Les réactivités initiales des chars (entre 0 et 20 % de conversion) sont identiques pour les deux types 
de char. Ensuite, entre 20 et 80 % de conversion, le char produit en fonctionnement allothermique 
montre une réactivité 10 à 15 % plus importante. Ces différences n’ont toutefois que peu d’incidence 
sur la durée de conversion totale du char. Le char produit de manière autothermique est donc 
semblable à celui produit en atmosphère inerte : les réactions d’oxydation à la surface du char, si 
elles ont lieu, n’ont pas modifié la réactivité du char de manière importante.  
Il est cependant délicat de conclure à la seule vue de ces courbes. Lors d’une ATG, les échantillons 
sont portés  à 900°C sous atmosphère inerte en chauffe lente (20°C/min). Cela pourrait induire la 
désorption de sites oxygénés présents en surface des chars et ainsi masquer des différences de 
réactivité des chars étudiés. D’autres analyses, que nous n’avons pas pu réaliser dans le cadre de 
cette étude, pourraient apporter des informations supplémentaires sur l’état de surface de ces 
différents chars. La désorption en température programmée (Temperature-Programmed Desorption, 
TPD) permet par exemple de quantifier les différents types de groupes oxygénés présents en surface 




L’eau provenant des réactions de pyrolyse et d’oxydation constitue 65 à 70 % des condensables en 
fonctionnement autothermique (soit 30 % de la masse des PF, Figure 84), contre 25 à 30 % en 
allothermique (soit 10 % de la masse des PF). Les condensats ont été analysés par GC-MS et la 
production de certains composés organiques a pu être estimée selon la méthode détaillée dans le 
chapitre 4 (cf. 2.1.4). Les contributions des principaux composés primaires, secondaires, et des HAP 
sont présentées en Figure 86 (moyennes des différents échantillons). Nous avons pu quantifier 
environ 60 % des espèces condensables organiques.  
Les plus grandes différences de production concernent les composés primaires en mode 
autothermique. Les diminutions de production de glycolaldéhyde, hydroxypropanone, acide acétique 
et lévoglucosane sont responsables de plus de la moitié de la réduction de production de composés 
organiques entre les deux modes de fonctionnement. Ces composés étant les principaux produits de 
la décomposition du bois lors de sa montée en température (décomposition de la cellulose et de 
l’hémicellulose), il est possible que les réactions de pyrolyse et d’oxydation se produisent de manière 
simultanée au niveau de la ZO et concernent surtout les vapeurs condensables primaires produites 
aux plus basses températures de pyrolyse.  
Parallèlement, les productions des composés secondaires (phénols et aromatiques) augmentent, 
probablement en raison de températures localement plus élevées en fonctionnement autothermique 
favorisant le craquage thermique. La maturation des goudrons due au craquage thermique résulte 
également en la production d’une quantité non-négligeable de HAP, environ 0,3 % de la quantité de 
PF pyrolysée. Cette faible quantité joue cependant un rôle important, car les HAP sont des composés 
réfractaires au craquage et à l’oxydation : ils sont donc susceptibles de se retrouver dans les gaz en 






Figure 86 : Rendements détaillés en condensables organiques selon le mode de fonctionnement  
 
2.3.3 Gaz permanents 
 
Les rendements en gaz incondensables ont été calculés selon la même méthode qu’au chapitre 
précédent, en se servant de l’azote de l’air comme traceur. Ils sont comparés à celle obtenue en 
fonctionnement allothermique (Figure 87). La principale différence entre les deux modes de 
fonctionnement concerne la production de CO2 : la différence de rendement massique global en gaz 
est de 11 %, alors que la différence de production de CO2 est de 12 % massique. Cette surproduction 
est certainement due aux réactions d’oxydation.  
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Les productions de CO et H2 sont sensiblement inférieures en fonctionnement autothermique, celle 
de CH4 un peu supérieure. Ces différences sont toutefois faibles et difficilement interprétables. En 
effet, CO et CH4 sont produits à la fois par les réactions de pyrolyse des PF et par celles de craquage 
des vapeurs condensables, H2 uniquement par les réactions de craquage. La diminution de 
production de CO et H2 pourrait être due au fait que moins de vapeurs primaires de pyrolyse 
subissent de réactions secondaires car elles ont été oxydées. Il est aussi possible qu’une partie de ces 
gaz incondensables soit oxydée dès leur formation dans la ZO.  
Dans tous les cas, la répartition des produits de pyrolyse observée résulte d’une compétition 
complexe entre les réactions d’oxydation en phase homogène d’une part et de craquage thermique 
des vapeurs condensables d’autre part. Dans nos conditions opératoires, la production de CO, H2 et 
CH4 reste toutefois à peu près identique dans les deux modes de fonctionnement. Il est donc 
probable que ces gaz, produits majoritairement par des réactions secondaires, ne soient affectés par 
les réactions d’oxydation que de manière marginale.  
 
2.4 Bilan élémentaire et bilan thermique 
 
2.4.1 Répartition de C, H et O dans les produits et équation-bilan globale 
 
Les compositions élémentaires de chaque produit de pyrolyse pour les deux modes de 
fonctionnement sont résumées dans le Tableau 20. La composition élémentaire globale des gaz est 
calculée d’après les concentrations en sortie du réacteur. La composition des vapeurs condensables 
est calculée par différence, de sorte que le bilan de matière pour chaque élément soit équilibré.  
 




Char Gaz permanents Condensables a 
C H O C H O C H O 
Autothermique 92,9 % 1,8 % 2,9 % 36,3 % 3,5 % 60,2 % 38,4 % 8,1 % 53,5 % 
Allothermique 93,5 % 1,8 % 2,6 % 38,0 % 4,6 % 57,4 % 52,2 % 5,1 % 42,7 % 
a eau de pyrolyse comprise 
 
Les répartitions de C, H et O des PF dans les produits sont présentées en Figure 88 pour les deux 
modes de fonctionnement. Les valeurs sont exprimées en % massique de la quantité initiale de 
chaque élément dans les PF sèches. En mode autothermique, l’oxygène dans l’air injecté représente 
37 % de la quantité d’oxygène initialement présente dans les PF sèches. Cet oxygène se retrouve 
dans les produits en sortie du réacteur après avoir réagi dans la ZO : le % total d’oxygène dans les 






Figure 88 : Répartition de C, H et O provenant des PF (et de l’air) dans les produits de pyrolyse pour les deux 
modes de fonctionnement 
 
Répartition du carbone 
La répartition du carbone dans les produits est semblable pour les deux modes de fonctionnement. 
En ce qui concerne le char, ce résultat s’explique par le fait que les rendements et compositions sont 
très proches dans les deux cas. La compétition entre oxydation et craquage des vapeurs 
condensables ne semble pas modifier pas la répartition du C entre les gaz et les huiles de pyrolyse.  
 
Répartition de l’hydrogène 
En mode autothermique, la répartition est différente de celle en mode allothermique. 25 % 
d’hydrogène supplémentaire sont retrouvés dans l’eau de pyrolyse en mode autothermique : cette 
augmentation est surtout liée aux réactions d’oxydation des vapeurs condensables car les réactions 
de craquage ne produisent pas d’eau d’après les résultats observés en mode allothermique (cf. 
chapitre précédent).  
 
Répartition de l’oxygène 
On retrouve beaucoup plus d’oxygène dans l’eau de pyrolyse et les gaz permanents en mode 
autothermique, et un peu moins dans les huiles. Les 5 % d’oxygène en moins dans les huiles et les 37 
% d’O supplémentaire provenant de l’air injecté dans le réacteur se répartissent entre l’eau de 
pyrolyse et les gaz permanents.  
La part d’oxygène supplémentaire dans l’eau de pyrolyse en mode autothermique (environ 30 %) est 
due essentiellement aux réactions d’oxydation. Autrement dit, environ 80 % de l’O2 injecté dans le 
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Formule brute des produits et équation-bilan globale :  
Nous avons déterminé les formules brutes du char et des huiles sèches d’après les compositions CHO 
massiques des produits présentées plus haut (Tableau 21). Nous avons choisi d’exprimer les formules 
brutes en les ramenant à une base en C6, afin de rester homogène avec les données disponibles dans 
la littérature, bien que cette représentation n’ait pas de sens chimique.  
 
Tableau 21 : Formules brutes du bois, du char et des huiles sèches obtenues en pyrolyse autothermique 
 Bois Char Huiles 
Formule brute C6H7,88O3,46 C6H1,36O0,14 C6H5,37O2,22 
Masse molaire (g/mol) 135,2 75,6 112,9 
 
Nous pouvons ainsi écrire l’équation-bilan globale du procédé :  
𝐶6𝐻7,9𝑂3,5 +  0,71 𝑂2 → 0,36 𝐶6𝐻1,4𝑂0,1 + 0,21 𝐶6𝐻5,4𝑂2,2 + 1,62 𝐻2𝑂 + 0,90 𝐶𝑂2 + 1,11 𝐶𝑂 +
0,26 𝐶𝐻4 + 0,69 𝐻2 +  0,05 𝐶2𝐻4 + 0,02 𝐶2𝐻6     Équation 37 
 
Nous avons calculé l’enthalpie standard de la réaction à 298 K ∆𝑟𝐻298
0  à partir de l’équation 37 selon :  
∆𝑟𝐻298
0 = ∑ 𝜗𝑖ℎ𝑓
0(𝑖)          Équation 38 
Les valeurs des ℎ𝑓
0 de l’eau et des gaz légers sont aisément accessibles dans les tables  des grandeurs 
thermodynamiques des corps purs. En revanche, elles ne sont pas définies pour des composés 
complexes comme le bois, le char et les huiles de pyrolyse. Nous nous sommes donc basés sur la 
réaction de combustion de ces composés pour déterminer leur enthalpie de formation.  
La combustion stœchiométrique d’un composé hydrocarboné 𝐶𝑥𝐻𝑦𝑂𝑧 s’écrit :  
𝐶𝑥𝐻𝑦𝑂𝑧 +  𝑛 𝑂2  → 𝑥 𝐶𝑂2 +  
𝑦
2
 𝐻2𝑂        Équation 39 
L’enthalpie standard de cette réaction, aussi appelée chaleur de combustion, est l’opposée du 
Pouvoir Calorifique Supérieur (PCS) du réactif. En appliquant l’équation 38 dans le cas de la réaction 
de combustion (équation 39), on peut déterminer ℎ𝑓







0 (𝐻2𝑂(𝑙)) + 𝑃𝐶𝑆(𝐶𝑥𝐻𝑦𝑂𝑧)𝑀(𝐶𝑥𝐻𝑦𝑂𝑧)    Équation 40 
Le Tableau 22 regroupe les enthalpies de formation du bois, du char et des huiles déterminées selon 
l’équation 40. Les PCS ont été calculés d’après la corrélation utilisée précédemment (cf. équation 33).  
 
Tableau 22 : Valeurs des enthalpies standards de formation déterminées pour les réactifs et les produits de 
pyrolyse autothermique présentés dans le Tableau 21 
Enthalpie standard de formation Bois Char Huiles 
(kJ/mol) - 623,1 + 31,9 - 352,4 





Nous pouvons maintenant déterminer l’enthalpie standard de la réaction de pyrolyse 
autothermique, ∆𝑝𝑦𝑟𝑜𝑥𝐻298
0 ,  d’après les équations 37 et 38 :  
∆𝑝𝑦𝑟𝑜𝑥𝐻298
0 = −358,7 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙⁄ ≈ −2,65 𝑀𝐽/𝑘𝑔  
Ce résultat est logique : la réaction est globalement exothermique car des réactions d’oxydation 
provoquent la montée en température des réactifs et des produits. Cette valeur de l’enthalpie de 
réaction correspond à la consommation de 12% de l’énergie initiale contenue dans les PF. 
La même démarche appliquée aux résultats obtenus en mode allothermique à 670°C aboutit à une 
enthalpie de réaction quasiment nulle (-10 kJ/kg de PF) ; cette valeur très faible est en accord avec 
les données de la littérature, considérant généralement la pyrolyse comme globalement athermique.  
 
2.4.2 Bilan thermique  
 
Nous avons réalisé un bilan thermique sur le réacteur de pyrolyse. Lesystème choisi est un cylindre 
de la hauteur du lit fixe (entre T5 et la grille) et de diamètre égal à celui du réacteur. Nous 
considérons que les PF (avec un taux d’humidité de 10 %) entrent à une température Te = 25°C, l’air 
à Ta = 100°C, et que les produits de pyrolyse et l’azote de l’air sortent à une température Ts = 700°C. 
Nous avons considéré les pertes thermiques aux parois externes du réacteur ?̇?𝑝 dues à la convection 
naturelle uniquement (h = 10 W/(m².K), Tparoi = 60°C).  














𝑖 + ?̇?𝑝      Équation 41 
où ℎ̇ est le débit enthalpique (kW) et les i représentent les produits de pyrolyse (dont l’eau de 
pyrolyse).  
Les ℎ̇ sont déterminés d’après l’équation suivante :  
ℎ𝑖
?̇? = ?̇?𝑖 (ℎ𝑓𝑖




)         Équation 42 
Où ?̇?𝑖 est le débit massique de l’espèce i, ℎ𝑓𝑖
0  son enthalpie standard de formation à 298 K et 𝐶𝑝
𝑖 (𝑇) 
sa capacité calorifique massique à pression constante. Les enthalpies standard de formation de O2 et 
N2 sont nulles par définition, celles du bois, du char et des huiles de pyrolyse ont été déterminées 
précédemment (Tableau 22). L’eau est considérée liquide en entrée et gazeuse en sortie du réacteur.  
Les capacités calorifiques sont supposées varier linéairement avec la température entre 25 et 700°C. 
Les expressions des différents Cp(T) déterminées a partir de tables thermodynamiques [109] sont 
données en Annexe E. Pour les huiles de pyrolyse, nous avons utilisé le Cp de l’acide acétique, car il 
se situe au milieu de la plage de valeurs couverte par les Cp(T) des principaux constituants des 
condensables. Pour le char, nous avons utilisé le Cp du carbone graphite.  
Les différents débits enthalpiques ainsi calculés sont donnés dans le Tableau 23. L’erreur sur le bilan 
est de l’ordre de 10 % de l’énergie entrante.  
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Tableau 23 : Débits enthalpiques entrants et sortants (en kW) 
Débits entrants 
PF Eau libre N2 O2 Total 
-6,92 -2,65 0,06 0,02 -9,49 
Débits sortants 
Pertes Char Huiles Eau libre Eau de pyrolyse N2 Gaz permanents Total 
0,17 0,23 -0,43 -2,01 -5,28 0,59 -3,74 -10,47 
 
Répartition du contenu énergétique des PF 
Nous avons calculé la répartition du contenu énergétique des PF dans les produits de la pyrolyse 
autothermique, selon la méthode précédemment décrite (cf. chapitre 4, 3.3.3) :  
𝐶𝐸𝑖 =  
𝑃𝐶𝐼𝑖 𝜂𝑖
𝑃𝐶𝐼𝑃𝐹
           Équation 43 
La répartition du CE des PF est illustrée en Figure 89. Le total du CE des produits est inférieur de 7,4 
% à celui des PF, soit 1,5 MJ/kg de PF sèches. Cette valeur est à comparer avec l’enthalpie de 
réaction, égale à 2,65 MJ/kg (12 % du CE des PF). Il est probable que le PCI des condensables soit 
surestimé par la corrélation employée, car ils sont constitués d’environ deux tiers d’eau.  
 
Figure 89 : Répartition du contenu énergétique des PF dans les produits de pyrolyse autothermique 
 
En ce qui concerne les gaz permanents et le char, la répartition du contenu énergétique est assez 
comparable à celle que nous avons observée dans le cas du fonctionnement allothermique à 670°C. 
 
2.4.3 Synthèse des bilans 
 
Les différentes grandeurs obtenues lors des expérimentations et calculées dans les paragraphes 
précédents sont résumées dans le tableau de la page suivante. Ces données sont les principales 
caractéristiques du régime stationnaire de pyrolyse en fonctionnement autothermique, pour un 





















Bois sec  C6H7,88O3,46 - 4,61 19,91 90,0 % -6,92 100 % 
Eau libre  H2O -15,88 - 10,0 % -2,65 - 
Air (100°C) 
O2 0 - 13,5 % 0,06 - 










Azote N2 0 - 31,5 % 0,59 - 
Char C6H1,36O0,14 0,42 34,68 16,4 % 0,23 30,9 % 
Vapeurs organiques C6H5,37O2,22 -3,12 23,63 14,4 % -0,43 35,7 % 
Eau libre H2O -15,11 - 10,0 % -2,01 - 












CO2 -8,94 - 23,5 % -3,21 - 
CO -3,96 10,14 18,5 % -0,99 20,8 % 
CH4 4,69 50,26 2,5 % 0,29 1,4 % 
H2 0 120,51 0,8 % 0,12 1,1 % 
C2H4 1,88 47,6 0,8 % 0,05 0,4 % 
C2H6 -2,92 48,15 0,3 % 0,00 0,2 % 
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3 Influence du débit d’air et de la position de la zone d’oxydation  
 
Nous avons réalisé une étude paramétrique afin de mieux caractériser le comportement du procédé 
de pyrolyse autothermique. Les paramètres opératoires que nous avons fait varier sont le ratio de 
débit d’air et de PF, ainsi que la position de la ZO dans le réacteur.  
 
3.1 Influence du ratio débit d’air/PF 
 
La vitesse de propagation de la ZO par rapport au réacteur est nulle pour un certain ratio de débit 
d’air et de PF : nous avons obtenu un régime stationnaire avec un ratio de 0,5 Nm3/kg avec les PF 1. 
Pour un débit d’air plus faible, la ZO descend le long du réacteur car sa vitesse diminue ; inversement 
elle remonte le long du lit si le débit d’air est augmenté.  
Si le débit d’air est faible pendant un temps suffisamment long, la ZO finit par se trouver en bas du 
réacteur. Le lit est alors « éteint » et les températures ne sont plus assez élevées pour maintenir la 
présence d’une ZO. A l’inverse, avec un débit d’air important, la ZO remonte vers la surface du lit. Si 
ce débit d’air est maintenu, les réactions d’oxydation finissent par se produire au-dessus du lit car les 
PF tombent directement dans un environnement chaud et se pyrolysent rapidement. On observe 
alors une flamme au-dessus de la surface du lit fixe.  
Cependant, si la variation de la vitesse de la ZO est suffisamment faible, le changement de la position 
de la ZO est négligeable sur la durée d’un échantillonnage des produits de pyrolyse. Il est donc 
possible de mesurer l’influence du débit d’air sur la répartition des produits de pyrolyse sans 
modifier les autres paramètres. Nous avons pu faire varier le ratio air/PF entre 0,42 et 0,57 Nm3/kg  
tout en maintenant la position de la ZO autour de T6 ou entre T6 et T7 lors des échantillonnages. 
Dans la gamme de débits étudiés, les températures moyennes au sein du lit fixe n’ont pas été 
affectées de manière significative par cette variation de ± 10 % du débit d’air.  
 
Répartitions des produits de pyrolyse 
Les rendements en produits de pyrolyse pour différents ratios air/PF sont illustrés en Figure 90. 
Globalement, la répartition des produits varie peu avec l’augmentation du débit d’air dans la gamme 
de débits étudiée.  
- La production de gaz permanents augmente avec le débit d’air, probablement en raison de 
l’augmentation des réactions d’oxydation.  
- La production des condensables (huiles et eau de pyrolyse) diminue faiblement. Ce résultat 
est étonnant car nous avons vu que l’eau est le principal produit des réactions d’oxydation 
(cf. 2.4.1). L’erreur expérimentale sur la quantification du débit d’eau de pyrolyse ne nous 





- Le rendement en char n’est pas affecté par la variation du débit d’air : les teneurs en MVR 
restent faibles dans la gamme de débits étudiée, elles sont comprises entre 4 et 7 % sur base 
sèche. Ceci s’explique par le fait que la température de pyrolyse ne varie pas de manière 
significative avec le débit d’air dans la gamme considérée.  
 
Figure 90 : Répartition des produits de pyrolyse pour différents ratios air/PF, en % des PF sèches entrantes 
 
Les productions détaillées des gaz permanents pour les différents ratios air/PF étudiés sont illustrées 
en Figure 91. Les productions de CO2 et CO augmentent avec le débit d’air, alors que celles des autres 
gaz sont à peu près constantes.  
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- L’augmentation de la production de CO2 est certainement liée à l’intensification des réactions 
d’oxydation en raison du débit d’O2 plus important. La production de CO en légère 
augmentation pourrait traduire une intensification des réactions de craquage des vapeurs de 
pyrolyse. Les températures pourraient donc être localement plus élevées dans la ZO. 
Cependant comme précédemment, la compétition probable entre consommation par 
oxydation et production par craquage ne permet pas de tirer des conclusions à la seule vue 
de ces résultats.  
- Les productions de H2, CH4 C2H4 et C2H6 semblent être indépendantes de l’augmentation du 
débit d’air : ces gaz sont probablement produits majoritairement par des réactions se 
déroulant en dehors de la ZO.  
 
3.2 Influence de la position de la zone d’oxydation 
 
Nous avons fait varier la position de la ZO afin de caractériser l’influence de sa hauteur dans le lit de 
char sur la répartition des produits en sortie du réacteur. Pour des conditions opératoires 
équivalentes, il est en effet possible de se trouver en régime stationnaire avec la ZO à différentes 
hauteurs dans le lit fixe.  
Les résultats présentés dans cette section ont été obtenus dans les conditions opératoires suivantes : 
- Débit de PF humides : 5 kg/h 
- Humidité des PF : 10,4 % 
- Débit d’air : 42 Nl/min 
- Ratio air/PF sèches : 0,56 Nm3/kg 
Ces conditions opératoires sont différentes de celles employées dans les sections précédentes. Nous 
avons dû imposer un ratio de débit air/PF 10 % plus élevé qu’avec les PF 1 pour maintenir une vitesse 
de propagation de la ZO équivalente. Ceci peut s’expliquer par le fait que la vitesse de propagation 
de la ZO diminue quand la taille des particules augmente, car le transfert de chaleur par conduction 
est alors moins intense [87, 90].  Or, les PF 2 avaient une teneur en particules fines nettement 
moindre que les PF 1. Nous avons donc dû augmenter le ratio air/PF de 0,50 à 0,56 Nm3/kg pour les 
PF 2, afin d’atteindre un régime stationnaire.  
Nous avons réalisé un échantillonnage complet des produits de pyrolyse pour deux régimes 
stationnaires équivalents avec une ZO « haute » et une ZO « basse ». La ZO haute se trouvait à 
environ 10 cm de la surface du lit (à hauteur de T6) et la ZO basse à 25 cm (entre T7 et T8). Les profils 
de températures correspondant à ces deux régimes stationnaires sont présentés en Figure 92. La 
faible résolution des mesures de température (10 cm) fait que le gradient est en apparence plus 
faible pour la ZO haute (située au niveau d’un thermocouple) que pour la ZO basse (située entre deux 
thermocouples). Nous n’avons pas détecté d’oxygène en sortie du réacteur avec la position basse de 
la ZO. Les bilans de matière et les analyses détaillées des produits sont présentés dans les 





Figure 92 : Profil vertical de températures dans le réacteur pour deux positions de la ZO  
 
Répartition des produits de pyrolyse 
La répartition des produits de pyrolyse pour les deux hauteurs de la ZO est illustrée en Figure 93. La 
hauteur de la ZO n’affecte pas le rendement en char. En revanche, on observe une différence en 
termes de production de condensables et de gaz permanents.  
 
 
Figure 93 : Répartition des produits de pyrolyse pour deux positions de ZO 
 
Avec une ZO basse, la production d’huiles est supérieure à celle obtenue avec une ZO haute, passant 
de 11 à 14 % ; inversement, la production globale de gaz permanents passe de 56 à 52 % de la masse 
de PF sèches. Ces variations de productions avec la hauteur du lit de char sous la ZO montrent 
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Les caractéristiques des chars produits sont quasi-identiques pour les deux positions de ZO. Elles sont 
très proches de celles des chars obtenus à partir de PF 1 (cf. 2.2.1) et ne sont donc pas détaillées ici.  
Les productions individuelles des gaz pour les deux hauteurs de ZO sont comparées en Figure 94. 
L’augmentation globale de production de gaz permanents pour une ZO plus haute est due 
principalement à l’augmentation de la production de CO2.  
 
Figure 94 : Rendements en gaz permanents pour deux positions de ZO 
 
Composition des huiles de pyrolyse 
Les rendements détaillés des constituants des huiles de pyrolyse sont représentées en Figure 95. La 
production de la plupart des composés primaires quantifiés diminue lorsque la ZO est plus haute 
dans le lit fixe : ceci peut s’expliquer par les réactions de craquage, notamment au contact du char. 
Le composé le plus impacté par le craquage est le glycolaldéhyde : sa production passe de 3 % avec 
une ZO basse à moins de 1 % avec une ZO haute. Les productions des composés secondaires (phénols 
et aromatiques) et tertiaires (HAP) en revanche ne sont pas modifiées de manière notable par le 
changement de position de la ZO.  
Ces analyses permettent de quantifier environ 90 % des composés organiques dans les huiles pour 
une ZO basse. Le total quantifié diminue à 70 % environ pour une ZO haute. Ceci indique que les 
réactions de craquage des vapeurs de pyrolyse ne produisent pas seulement des gaz, mais aussi des 


































Cette étude expérimentale a permis de caractériser le fonctionnement d’un pyrolyseur à lit fixe 
continu en mode autothermique. Une méthodologie spécifique à ce type de fonctionnement a été 
développée, afin de se rapprocher du mode de pilotage des installations industrielles.  
La présence d’une zone d’oxydation (ZO) d’épaisseur inférieure à 10 cm a été mise en évidence au 
sein du lit fixe en régime stationnaire. Cette ZO se propage vers la surface du lit fixe, en direction de 
l’air injecté et des PF fraiches. Cette ZO instaure un gradient de températures important au sein du 
lit : les températures augmentent d’environ 600°C en l’espace de quelques cm. Au-delà de la ZO, vers 
le bas du réacteur, les températures moyennes n’évoluent quasiment pas.  
Nous avons observé l’établissement d’un régime stationnaire pour une valeur bien précise du ratio 
des débits d’air et de bois. Pour les PF 1, ce ratio était de 0,50 Nm3/kg de bois sec ; il était de 0,56 
Nm3/kg pour les PF 2. Dans les deux cas, le régime stationnaire était caractérisé par le fait que la 
vitesse de propagation de la ZO était équivalente à la vitesse d’écoulement du lit fixe. Les différences 
de vitesse d’écoulement des solides en entrée et sortie du réacteur nous ont permis d’estimer la 




















ZO haute ZO basse
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Les produits de la pyrolyse autothermique ont été analysés. La comparaison des résultats avec ceux 
obtenus précédemment en fonctionnement allothermique permet de mieux comprendre le rôle de 
l’oxygène dans ce mode de fonctionnement :  
- les vapeurs condensables sont oxydées préférentiellement : leur production en sortie du 
réacteur se situe autour de 15 % des PF sèches entrantes (contre 29 % en fonctionnement 
allothermique).  
- les réactions d’oxydation du char sont négligeables : les chars produits en fonctionnements 
autothermique et allothermique ont les mêmes caractéristiques et réactivité au CO2.  
- la répartition du contenu énergétique initial des PF dans les gaz incondensables et le char est 
semblable à celle en fonctionnement allothermique.  
Les bilans de matière réalisés ont permis d’établir une équation-bilan globale regroupant les 
réactions de pyrolyse et d’oxydation mises en jeu dans la ZO pour une expérimentation de référence. 
Nous en avons déduit la valeur de l’enthalpie de réaction, égale à - 2,65 MJ/kg, soit 12 % du contenu 
énergétique initial des PF. Le bilan thermique réalisé dans les conditions expérimentales de référence 
est satisfaisant, avec une erreur d’environ 10%.  
La production de vapeurs condensables est également influencée par la position de la ZO dans le lit. 
Une ZO haute implique en effet un plus long temps de séjour des vapeurs au contact du char ; les 
réactions de craquage des vapeurs de pyrolyse provoquent l’augmentation de la production de gaz 
permanents en sortie du réacteur.  
Une variation de ± 10 % du débit d’air autour de la valeur de référence ne change pas de manière 
importante les répartitions des produits en sortie du réacteur. Toutefois, cela suffit à modifier la 
vitesse de propagation de la ZO, dont la position évolue alors dans le lit fixe.  
L’ensemble de ces résultats permet de mieux comprendre le comportement d’un réacteur de 
pyrolyse à lit fixe continu en mode autothermique. Nous n’avons cependant pas pu caractériser 
précisément les réactions se produisant dans la ZO. La détermination des profils verticaux de 
consommation d’O2 et de production de CO et CO2 dans la ZO permettrait d’obtenir des informations 









L’objectif scientifique de cette thèse était d’améliorer la compréhension de la pyrolyse de plaquettes 
forestières (PF) en lit fixe continu ; à terme, l’enjeu industriel est l’optimisation des procédés de 
gazéification étagée. Nous avons abordé cette problématique selon une approche expérimentale à 
deux échelles, au laboratoire et à l’échelle pilote.  
 
Nous avons tout d’abord développé un réacteur de laboratoire permettant d’étudier spécifiquement 
le craquage des vapeurs de pyrolyse sur un lit de char dans des conditions opératoires (température 
et temps de séjour) bien maîtrisées. Il nous a permis d’étudier les réactions de craquage homogène 
et hétérogène des vapeurs de pyrolyse.  
Les réactions de craquage homogène jouent un rôle négligeable jusqu’à 500°C. Pour un temps de 
séjour de 2 secondes, la conversion des vapeurs de pyrolyse atteint 13 et 41 % à 600 et 700°C 
respectivement. Cette conversion résulte en la production majoritaire de CO (plus de 50 % vol. des 
gaz produits), puis de CH4 et H2 (15 % vol. chacun à 700°C). En ce qui concerne les vapeurs organiques 
condensables, leur composition change peu entre 400 et 600°C : dans cette plage de température, 
les guaiacols (issus de la dégradation de la lignine) semblent être les composés les plus sensibles au 
craquage thermique.  
L’ajout d’un lit de char dans le réacteur de craquage, produit à partir des mêmes plaquettes 
forestières que celles utilisées dans le réacteur de pyrolyse, a provoqué une augmentation 
remarquable de la conversion des vapeurs de pyrolyse. Le rôle catalytique du char sur le craquage 
des vapeurs de pyrolyse est notable dès 400°C, avec une conversion de 9 %, augmentant à 35 % à 
600°C pour un temps de séjour de 2 secondes.  
A 400 et 500°C, la présence de char favorise principalement la production de CO2 et de CO. A 600°C, 
la production de H2 due aux réactions hétérogènes seules augmente de manière très importante par 
rapport à celle des autres gaz permanents. Cette tendance est accompagnée d’une augmentation 
nette de la teneur en composés secondaires dans les condensables (phénols et aromatiques simples). 
Il semble donc que la présence de char joue un rôle important dans les réactions d’aromatisation 
liées à la maturation des vapeurs de pyrolyse.  
Pour aller plus loin dans la compréhension de ces réactions hétérogènes, il serait intéressant 
d’étudier les caractéristiques physico-chimiques des chars (porosité, état de surface, présence de 





La deuxième partie de notre étude a porté sur la caractérisation des produits de pyrolyse dans une 
installation pilote fonctionnant en lit fixe continu, le CFiBR (Continuous Fixed Bed Reactor). Un 
important travail d’adaptation du pilote a permis de réaliser des expérimentations en 
fonctionnement allothermique puis autothermique. Nous avons mis au point des méthodologies 
spécifiques d’échantillonnage et d’analyse des produits. En particulier, l’échantillonnage des produits 
gazeux a nécessité l’adaptation du tar protocol aux spécificités de nos expérimentations. L’analyse de 
ces vapeurs condensables a permis d’identifier et de quantifier entre 50 et 75 % du total des 
composés organiques dans les condensables.  
Une première étude expérimentale a été menée afin de caractériser l’influence de la température et 
de la hauteur de lit sur les produits de la pyrolyse en fonctionnement allothermique. Une large plage 
de température, représentative des conditions opératoires industrielles, a été étudiée (350–670°C) : 
l’étude détaillée des répartitions et des caractéristiques des produits apporte des données nouvelles 
et essentielles pour la modélisation et le dimensionnement de procédés de pyrolyse continue ou de 
gazéification étagée.  
La température a un impact très important sur la qualité du char produit en lit fixe continu. Le taux 
de matières volatiles résiduelles dans les chars passe de plus de 30 % à 360°C à moins de 5 % à 670°C. 
En revanche, l’augmentation de la hauteur de lit, et donc du temps de séjour du char, n’a que peu 
d’influence sur les propriétés du char en sortie.  
La température de pyrolyse joue également un rôle important sur les compositions des produits 
condensables et des gaz permanents en sortie du réacteur. Au-delà de 450°C, la production de gaz 
permanents augmente aux dépends de celle des vapeurs condensables de pyrolyse, en raison des 
réactions de craquage. Comme nous l’avions observé au laboratoire, ces réactions de craquage en 
présence de char produisent de grandes quantités de CO et de CO2, responsables d’un changement 
de la répartition de l’oxygène entre les produits.  
Le deuxième volet de cette étude expérimentale a permis de caractériser le fonctionnement du 
pyrolyseur en mode autothermique. Une méthodologie spécifique à ce type de fonctionnement a été 
développée, afin de se rapprocher du mode de pilotage des installations industrielles.  
La présence d’une zone d’oxydation (ZO) de faible épaisseur a été mise en évidence au sein du lit 
fixe. Cette ZO se propage vers la surface du lit fixe, en direction de l’air injecté et des plaquettes 
forestières. La présence de cette ZO implique un gradient de température important au sein du lit : 
les températures augmentent d’environ 600°C sur une épaisseur inférieure à 10 cm. Au-delà de la 
ZO, vers le bas du réacteur, les températures n’évoluent quasiment pas.  
Nous avons observé l’établissement d’un régime stationnaire pour une valeur bien précise du ratio 
des débits d’air et de bois. Il était de 0,50 et 0,56 Nm3/kg de bois sec pour les deux types de 




Les produits de la pyrolyse autothermique ont été analysés. La comparaison des résultats avec ceux 
obtenus précédemment en fonctionnement allothermique a permis de mieux comprendre les 
réactions se déroulant dans la ZO :  
- Les vapeurs organiques condensables de pyrolyse sont les produits préférentiellement 
oxydés : leur production en sortie du réacteur se situe autour de 15 % des PF sèches 
entrantes (contre 29 % en fonctionnement allothermique).  
- Les réactions d’oxydation du char sont négligeables : les chars produits en fonctionnements 
autothermique et allothermique ont les mêmes caractéristiques et réactivité au CO2.  
- La répartition du contenu énergétique initial des PF dans les gaz incondensables et le char est 
semblable à celle en fonctionnement allothermique.  
Les bilans de matière et les analyses des produits ont permis d’établir une équation bilan globale 
regroupant les réactions de pyrolyse et d’oxydation en jeu dans la ZO pour une expérimentation de 
référence. Nous en avons déduit la valeur de l’enthalpie de réaction, égale à - 2,65 MJ/kg. Le bilan 
thermique réalisé dans les conditions expérimentales de référence est satisfaisant, avec une erreur 
d’environ 10 %.  
Une variation de ± 10 % du débit d’air en entrée du réacteur n’a pas d’influence notable sur les 
répartitions des produits (la production de CO2 et CO augmente faiblement avec le débit d’air, le 
rendement en char n’est pas influencé) ni sur les températures observées. En revanche, la 
production de vapeurs condensables est influencée par la position de la ZO dans le lit : une ZO haute 
implique un plus long temps de séjour des vapeurs au contact du char et donc l’augmentation de la 
quantité de gaz permanents en sortie du réacteur.  
 
L’ensemble de ces résultats à l’échelle pilote constitue une base de données originale sur la pyrolyse 
en lit fixe continu. Néanmoins, la poursuite de l’étude de la pyrolyse oxydante à l’échelle pilote est 
indispensable pour comprendre l’impact des conditions opératoires et de la nature de la biomasse 
sur la propagation de la zone d’oxydation dans ce milieu poreux. Les outils expérimentaux 
développés pourraient encore être améliorés en termes d’instrumentation dans le but de 
caractériser avec plus de précision cette zone d’oxydation.  
Par ailleurs, la mise en place d’un modèle numérique de ce lit fixe continu permettra de valoriser 
pleinement cette étude expérimentale. Il apportera de nouvelles réponses quant au rôle des 
différents phénomènes et de leur couplage sur les produits de pyrolyse ainsi que sur le 
comportement et le pilotage de ce type de réacteur.  
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Nomenclature et abréviations 
 
 
[𝑐𝑜𝑛𝑑] Concentration en vapeurs condensables kg.m3 
[i] Concentration en gaz i % 
A Teneur massique en cendres sur base sèche % 
Cp Capacité calorifique  à pression constante J.kg
-1.K-1 
d Diamètre m 
d.i. Diamètre interne m 
Ea Energie d’activation J.mol
-1 
ER Equivalence ratio - 
h Coefficient de transfert convectif W.m-2.K-1 
ℎ̇ Débit enthalpique W 
hf0 Enthalpie standard de formation J.mol
-1 
k Constante cinétique s-1 
K0 Facteur pré-exponentiel s
-1 
l Longueur m 
M Masse molaire kg.mol-1 
m Masse kg 
Pe Nombre de Péclet - 
Q Débit volumique m3.s-1 
?̇? Pertes thermiques W 
R Constante des gaz parfaits J.mol-1.K-1 
R² Coefficient de détermination - 
Re Nombre de Reynolds - 
S Surface m² 
T Température K 
t Temps s 
Vcraq Volume de la zone isotherme de craquage l 
Vm Volume molaire l.mol
-1 
v Vitesse m.s-1 
X Taux de conversion massique % 
X Teneur massique en élément X sur base sèche % 






0 Enthalpie standard de réaction J.mol-1 
η Rendement massique sur base sèche % 
ε Porosité interparticulaire - 
μ Viscosité dynamique Pa.s 
ρ Masse volumique kg.m3 










cond Condensables humides  
gaz Gaz permanents  
hum Humidité des PF  
moy Moyen  
prop Propane  
théo Théorique  





air Air injecté dans les bruleurs  
char Char  
cond Condensables  
craq En sortie du réacteur de craquage  
ech Echantillonné  
gaz Gaz permanents  
hétéro Hétérogène  
homo Homogène  
lit Lit de particules char  
orga Condensables secs  
PF Plaquettes forestières  
prop Propane  
pyro En sortie du réacteur de pyrolyse  





AA Acide acétique  
ANR Agence nationale de la recherche  
ATG Analyse thermo-gravimétrique  
b.s. Base sèche  
CFB Lit fluidisé circulant  
CFiBR Continuous fixed bed reactor  
CHL Cellulose-hémicellulose-lignine  
DTG Thermo-gravimétrie différentielle  
EEHV Ester éthylique d’huile végétale  
EMHV Ester méthylique d’huile végétale  
EnR Energie renouvelable  
ER Equivalence ratio  
ETBE Ethyl-tertiobutylether  
FT Fischer-Tropsch  
GA Glycolaldéhyde  
GC Chromatographie gazeuse  
GES Gaz à effet de serre  
HAP Hydrocarbures aromatiques polycycliques  
HP Hydroxypropanone  
LG Lévoglucosane  
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MS Spectrométrie de masse  
MVR Matières volatiles résiduelles  
PCI Pouvoir calorifique inférieur  
PCS Pouvoir calorifique supérieur  
RP Réacteur piston  
TPD Désorption en température programmée  
ZO Zone d’oxydation  
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Annexe A : Idéalité du réacteur de craquage 
 
Un réacteur tubulaire est dit idéal s’il se rapproche du réacteur piston (RP). Dans un RP, le gradient 
radial de vitesse d’écoulement d’un fluide est négligeable : le temps de séjour du fluide est alors égal 
au temps de passage τ défini par :  
𝜏 = 𝑉 𝑄⁄   
où V est le volume du réacteur et Q le débit volumique du fluide considéré.  
Un réacteur tubulaire peut-être modélisé par le modèle de dispersion axiale, caractérisé par le 
nombre de Péclet axial, Peax défini selon :  




où v est la vitesse du fluide, L la longueur du réacteur et Dax le coefficient de dispersion axiale. On 
considère que le réacteur tubulaire est proche du réacteur piston pour 𝑃𝑒𝑎𝑥 ≥ 40. Cela correspond à 
une cascade de plus de N = 20 réacteurs parfaitement agités car on a l’approximation :  
𝑃𝑒𝑎𝑥 ≈ 2(𝑁 − 1)  
Dans nos conditions opératoires, le régime d’écoulement des gaz est laminaire car on a toujours 
𝑅𝑒 < 50. Dans ces conditions, Dax se calcule selon la corrélation suivante [91] :  










, ce qui est toujours le cas pour l’azote dans nos 
conditions opératoires. Nous avons donc calculé le critère de Péclet axial pour l’azote uniquement, 
en considérant son auto-diffusion D11. La diffusion moléculaire des gaz est bien décrite par la théorie 










où les paramètres ΩD est l’intégrale de collision, dépendant de la température et de ε ; σ et ε sont la 
distance et l’énergie caractéristique de Lennard-Jones respectivement. Les valeurs de ces paramètres 
sont tabulées pour de nombreux composés [110].  
Nous avons ainsi calculé Peax pour les différentes conditions opératoires couvertes lors de nos 
expérimentations (Tableau 24). Il est toujours compris entre 49 et 64 : nous considérons donc que le 




Tableau 24 : Critère de Péclet axial pour les conditions opératoires étudiées 
QN2 400°C 500°C 600°C 700°C 
600 Nml/min 63 64 64 64 







Annexe B : Analyses des condensables et des gaz 
permanents  
 
Composition des condensables par GC-MS 
La méthode d’analyse par GC-MS permet de quantifier 64 composés présents dans les huiles de 
pyrolyse et les goudrons de gazéification. L’appareil utilisé est un chromatographe Agilent 
Technologies 6890N relié à un spectromètre de masse Agilent Technologies 5975.  
Le chromatographe est équipé d’un injecteur split/splitless (maintenu à 250°C) et d’une colonne 
capillaire DB-1701 (14 % cyanopropylphenyl/methylpolysiloxane, 60 m x 0,25 mm). Le gaz vecteur est 
de l’hélium (1,9 ml/min). Deux méthodes différentes sont employées afin de pouvoir analyser les 
composés les plus volatils (split) ou les plus lourds (splitless). Les conditions opératoires pour chaque 
méthode sont décrites dans le Tableau 25.  
 
Tableau 25 : Conditions opératoires du chromatographe pour les analyses GC-MS 
Méthode Rampe de température colonne Standards internes 
Split (1/10) 
4 min à 45°C 
45-120°C à 3°C/min 
120-270°C à 20°C/min 
Toluène-D8 
Splitless 
4 min à 45°C 
45-250°C à 3°C/min 




Le détecteur du MS est opéré en mode d’ionisation électronique avec une source de 70 eV à 230°C, 
le quadripôle est maintenu à 150°C. Trois courbes de calibration à partir de standards à différentes 
concentrations ont été réalisées pour chaque composé analysé afin de couvrir une large gamme de 
concentrations. La quantification dans la gamme appropriée est réalisée grâce à l’ajout d’étalons 
internes deutérés aux échantillons. Les condensats sont filtrés (0,45 µm) et éventyuellement dilués 
dans l’isopropanol afin de maintenir une teneur en eau inférieure à 10 % pour préserver la colonne. 
Pour certains composés présents en grandes concentrations (LG, GA notamment), une deuxième 
dilution était parfois nécessaire afin de se trouver dans les limites de quantification.  
La liste des composés analysés regroupés par familles chimiques est donnée dans le tableau, avec la 
méthode et l’étalon interne correspondant.  
Les chromatogrammes bruts (TIC) obtenus sont difficilement exploitables en raison d’un bruit 
important. La méthode permet de travailler en Scan, c'est-à-dire sur les chromatogrammes obtenus 





Tableau 26 : Liste des composés quantifiés dans les condensats de pyrolyse par GC-MS 
Famille Composé Méthode Gamme (mg/l) 
Composés primaires 
Alcools Methanol Split 500-10000 
Aldéhydes et 
cétones 
Formaldehyde Split 50-10000 
Acetaldehyde Split 50-10000 
Glycolaldehyde dimer Split 50-10000 
2-propanone,1-hydroxy- Split 50-10000 
2-cyclopenten-1-one Splitless 0,2-200 
2-cyclopenten-1-one-3-methyl Splitless 0,2-200 
Acides 
carboxyliques 
Acide Formique Split 250-10000 
Acide acetique Split 50-10000 
Acide propionique Split 50-10000 
Furanes 
Furfural Splitless 0,2-200 
2-furanmethanol Splitless 0,2-200 
Benzofuran Splitless 0,2-200 
2-furancarboxaldehyde,5-methyl Splitless 0,2-200 
2,5-dimethylfurane Splitless 0,2-200 
Sucres Levoglucosane Splitless 2-200 
Guaiacols 
Phenol-2-methoxy Splitless 0,2-200 
Phenol-2-methoxy-4-methyl Splitless 0,2-200 
2,6-dimethoxyphenol Splitless 1-200 
Phenol-4-ethyl-2-methoxy Splitless 0,2-200 
Eugenol Splitless 2-200 
Isoeugenol Splitless 2-200 
Composés secondaires 
Phénols 
Phenol Splitless 0,2-200 
Phenol-2-methyl Splitless 0,2-200 
Phenol-4-methyl Splitless 0,2-200 
Phenol-3-methyl Splitless 1-200 
3,4-dimethylphenol Splitless 0,2-200 
2,4-dimethylphenol Splitless 1-200 
1-naphtalenol Splitless 1-200 
2-naphtalenol Splitless 1-200 












Famille Composé Méthode Gamme 
Aromatiques 
Benzene Split 0,2-200 
Toluene Split 0,2-200 
Ethylbenzene Split 4-200 
(m+p)-xylene Split 4-200 
O-xylene Split 4-200 
Styrene Splitless 0,2-200 
Indene Splitless 0,2-200 
2-methylindene Splitless 0,2-200 
Phenylethyne Splitless 0,2-200 
Composés tertiaires 
 
Naphtalene Splitless 0,2-200 
 
Naphtalene-1-methyl Splitless 0,2-200 
 
Naphtalene-2-methyl Splitless 0,2-200 
 
Acenaphtylene Splitless 0,2-200 
 
Acenaphtene Splitless 0,2-200 
 
Fluorene Splitless 0,2-200 
 
Phenanthrene Splitless 0,2-200 
 
Anthracene Splitless 0,2-200 
 
Fluoranthene Splitless 0,2-200 
 
















Les gaz permanents sont analysés par chromatographie en phase gazeuse dans un appareil Varian 
Micro-Gas Chromatograph CP 4900 équipé de deux colonnes (conditions opératoires données dans 
le tableau) et d’un catharomètre pour la quantification. L’injecteur (boucle de 20 µl) est maintenu à 
une température de 110°C.  
 
Tableau 27 : Conditions opératoires de la µGC 
Colonne Molsieve 5 Å Poraplot Q/U 
Température 130°C 50°C 





Annexe C : Estimation des paramètres cinétiques du 
craquage homogène et sur lit de char 
 
Modèle cinétique 
Le craquage homogène des vapeurs de pyrolyse est considéré comme étant une réaction de premier 
ordre par rapport à la concentration en vapeurs condensables [cond]. On a donc : 
𝑑[𝑐𝑜𝑛𝑑]
𝑑𝑡
=  −𝑘[𝑐𝑜𝑛𝑑]          Équation 44 





)            Équation 45 




) =  −𝑘𝑡𝑠          Équation 46 
Comme nous considérons que le débit de production des vapeurs de pyrolyse est constant, on peut 
donc raisonner sur les quantités totales produites durant une expérimentation afin d’exprimer la 




           Équation 47 
 
Paramètres cinétiques  
Nous avons tracé les droites  ln(𝑘) = 𝑓(1 𝑇⁄ ) d’après nos résultats expérimentaux avec et sans lit de 
char (Figure 97). Une régression linéaire nous permet d’obtenir une équation du type :  
ln(𝑘) = 𝑎𝑥 + 𝑏           Équation 48 
D’après l’équation 45 on a :  
ln(𝑘) = ln(𝑘0) −  
𝐸𝑎
𝑅𝑇
          Équation 49 
D’après les équations 48 et 49 on obtient les paramètres cinétiques Ea et k0 :  
𝐸𝑎 = −𝑎𝑅   












y = -10847x + 9,8817 
R² = 0,9612 
y = -4509,4x + 3,6298 


















Annexe D : Mode opératoire pour la détermination 
de la corrélation reliant taux de matières volatiles du 




Le montage expérimental employé est très semblable à celui décrit dans le chapitre 3. Dans cette 
configuration (Figure 98), le réacteur de pyrolyse est absent et le haut du réacteur extérieur de 
craquage est bouché. 1 Nl/min de N2, est injecté par la bride inférieure du montage.  
 
 
Figure 98 : Montage expérimental utilisé pour la détermination du rendement en char 
 
Mode opératoire 
Environ 18 g de PF sèches sont pesées puis introduites dans un réacteur en quartz de d.i. 26 mm et 
reposent sur une plaque frittée située à 205 mm de l’extrémité haute du réacteur. Ce réacteur n’est 
inséré dans le montage qu’une fois que le four a atteint sa température de consigne.  
Une fois que le réacteur est en place dans le four et que le système de condensation a été raccordé 
(± 1 min), le débit d’azote est démarré. Au bout de 30 minutes la pyrolyse est achevée : le réacteur 
en quartz est sorti du montage et l’azote est alors injecté en partie basse de la bride afin de 
maintenir le char sous atmosphère inerte le temps de revenir à température ambiante.  
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Annexe E : Expression des capacités calorifiques en 
fonction de la température 
 
Les capacités calorifiques sont issues des corrélations données dans le Perry’s Chemical Engineering 
Handbook [109]. Pour la plupart des composés considérés dans notre bilan enthalpique, l’expression 
du Cp en fonction de la température s’écrit sous la forme :  















   
Les constantes A, B, C, D et E sont tabulées pour un grand nombre de composés inorganiques et 
organiques. Pour N2, O2 et C(s) nous avons utilisé des corrélations de la forme suivante, également 
issues du Perry’s :  
𝐶𝑝(𝑇) = 𝐴 + 𝐵𝑇 +
𝐶
𝑇²⁄
   
Ces corrélations nous permettent de calculer les valeurs des Cp sur l’intervalle de température 100-
700°C nous concernant. L’évolution du Cp des gaz permanents et de la vapeur d’eau avec la 
température est présentée en Figure 99, celle des composés organiques condensables majoritaires 
dans les huiles ainsi que le carbone en Figure 100.  
 
 






























Figure 100 : Evolution du Cp avec la température pour les condensables majoritaires et le carbone 
 
Sur la plage de températures considérée, l’évolution des différents Cp est quasiment linéaire. Nous 
les avons donc exprimés sous la forme :  
𝐶𝑝(𝑇) = 𝐴 + 𝐵𝑇  
Ainsi, l’intégrale du Cp est aisée à calculer :  
∫ 𝐶𝑝(𝑇) = 𝐴 ∗ 𝑇 +
𝐵
2
𝑇² + 𝐶  
Les valeurs de A et B déterminées pour notre bilan enthalpique sont rassemblées dans le Tableau 28.  
 
Tableau 28 : Paramètres employés pour le calcul des Cp(T) linéarisés 
 
N2 O2 H2O CO CO2 H2 CH4 C2H4 C2H6 
A 0,149 0,285 1,636 0,954 0,772 0,813 1,259 0,995 1,008 
B*1000 0,971 0,860 0,637 0,224 0,500 13,095 3,386 2,565 3,272 
 
Formaldéhyde Acétaldéhyde Ac. Formique Ac. acétique Methanol Benzene Carbone 
A 0,840 0,871 0,736 0,732 0,890 0,728 0,565 
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